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Resum

En I’actual context de crisi energética i canvi climatic, I’aprofitament energétic del
biogas ha guanyat rellevancia, donat que s’obté energia a partir dels residus i, alhora, es
minimitza I’emissio de meta a I’atmosfera. Tanmateix, el biogas conté entre 0.1-0.5 %
vlv de H,S (1000-5000 ppm,), el qual ha de ser eliminat per tal d’aprofitar
energéticament el biogas, ja que, a part de desprendre una forta olor desagradable, al
cremar és convertit en espécies altament corrosives, perjudicials per la salut i el medi
ambient, com sén els oxids de sofre i I’acid sulfuric. En aquest sentit, els tractaments
biologics han demostrat ésser molt competitius enfront les tecniques fisicoquimiques, ja
que no requereixen [I’addici6 de reactius, aprofitant el metabolisme dels
microorganismes per tal d’oxidar els possibles contaminants.

La transferéncia de I’oxigen a la fase aquosa és un factor clau per al correcte
funcionament dels biofiltres percoladors, ja que per cada mol de sulfur d’hidrogen que
es degrada son necessaris dos mols d’oxigen. En condicions de deficit d’oxigen a la fase
liquida, la reacci6 d'oxidacié no es completa, i s’acumula sofre (producte intermedi) al
material de rebliment de I’equip. El sofre és un solid pastos i, per tant, la seva
acumulacié augmenta els costos d’operaci6. Eventualment, si no es realitza una accié
correctora, pot arribar a obturar totalment el biofiltre.

S’ha estudiat el procés de biofiltracié operant un biofiltre a escala industrial, que permet
eliminar entre 2000-2500 ppm, de H.S amb un cabal de gas mitja de 80 m® h™. La
reduccié del pH d’operacié en 0.8 unitats ha reportat una reducci6 del 78 % del consum
d’aigua, que s’usa per a la regulacié del pH. S’ha comprovat la viabilitat de I’oxidacié
biologica de part del sofre acumulat a I’equip, eliminant el 40 % del sofre acumulat a
I’equip en 21 dies.

En el present estudi es proposa I’Gs de dispositius intensius d’aeracié, com son els
dispositius venturi, per tal de poder subministrar la quantitat necessaria d’oxigen per
maximitzar la formacié de sulfat. Aquest és posteriorment eliminat de I’equip
mitjancant purgues de la fase liquida. Per a aquest fi s’han estudiat tres dispositius
d’aeraci6 comercials: un difusor de membrana, un ejector venturi i un jet venturi, en
condicions d’operaci6 similars a les que es donen en la biofiltraci6 del sulfur
d’hidrogen. S’han realitzat experiments en condicions similars a les que es donen en la
biofiltracié del sulfur d’hidrogen present al biogas: pressid superior a I’atmosferica i
presencia de sulfat a la fase liquida. També s’ha estudiat I’efecte de la configuracié del
venturi, realitzant mesures de pérdua de carrega al llarg del dispositiu. Amb el difusor
de membrana s’ha determinat I’efecte d’addicionar una fase no aquosa, per tal de
maximitzar la transferéncia d’oxigen, i I’Us d’oxigen pur enlloc d’aire.

L’equip que ha estat seleccionat, degut a la seva idoneitat en base al seu consum
energetic i I’eficacia en la transferéncia d’oxigen, ha estat el jet venturi. Aquest
dispositiu ha estat implementat en un biofiltre a escala industrial, reportant una millora
en la conversid a sulfat del 32 %, amb una reducci6 del subministrament d’aire del 78
%. L’operacio del biofiltre amb el jet venturi s’ha traduit en una millora en la robustesa



del sistema, ja que operant amb aquest dispositiu quan la carrega d’entrada disminueix
s’oxida parcialment el sofre acumulat a I’equip, mentre que amb el compressor, quan
disminuia el cabal de biogas a tractar es parava I’entrada d’aire, empitjorant els
problemes d’acumulaci6 de sofre.

Finalment, s’ha desenvolupat un model matematic que permet predir la formacié de
sofre i sulfat, fet que no havia estat reportat fins al moment. Aquest model ha estat
ajustat i validat per dos biofiltres: un a escala laboratori 1 un a escala industrial. S’ha
obtingut un ajust satisfactori de les dades experimentals i les simulades.
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1. Presentacio, motivacio i antecedents

1.1.Antecedents i objectius

El biogas és una barreja de diferents gasos, alguns d’ells amb poder combustible, que és
generat a partir de la digestié anaerobia de residus o subproductes organics, com per
exemple: a partir de residus d’origen agrari, ramader, del sector de I’alimentacid i a les
estacions depuradores. La composicié del biogas dependra dels productes usats en la
digestio i les condicions del procés, en general, el biogas esta format majoritariament per
meta (45-70% v/v) i dioxid de carboni (12-38% v/v), amb menor proporcid conté oxigen,
nitrogen, sulfur d’hidrogen i siloxans (Rasi i col.,, 2007, Accettola i col., 2008,
Abatzoglou i Boivin, 2009).

Les elevades concentracions de meta del biogas el fan especialment interessant per al seu
aprofitament energétic. En I’actual context de crisi energética i canvi climatic,
I’aprofitament energetic del biogas ha guanyat rellevancia, degut principalment a que
s’obté energia a partir dels residus, valoritzant-los, i alhora, es minimitza 1’emissi6 de
meta a ’atmosfera. Per tal d’obtenir el maxim aprofitament energetic del biogas cal
cremar-lo en motors de cogeneracid. Adquests equips, en general, presenten
especificacions molt restrictives pel que fa a la concentraci6é de sulfur d’hidrogen present
al biogas, ja que al cremar és convertit en espécies altament corrosives, i addicionalment,
perjudicials per a la salut i el medi ambient, com sén els oxids de sofre i 1’acid sulfuric
(Abatzoglou i Boivin, 2009). Per tant, I’eliminacié del sulfur d’hidrogen present al biogas
és de vital importancia. En aquest sentit, les técniques biologiques d’eliminacio de
contaminants gasosos han demostrat ésser molt competitives, enfront dels sistemes
fisicoquimics convencionals (Kim i Deshusses, 2005).

Les etapes clau en la degradacio biologica del sulfur d’hidrogen soén I’oxidacio a sofre
elemental (solid), i posteriorment, I’oxidacio del sofre a sulfat. En funcié de la
disponibilitat d’oxigen dels microorganismes la reacci6 donara com a producte majoritari
sofre o sulfat. En condicions de déficit d’oxigen s’acumula sofre elemental, mentre que
per concentracions d’oxigen dissolt superiors a 5 mg 1™ el producte majoritari és sulfat
(Alcantara i col.,, 2004a). El sofre elemental s’acumula al material de rebliment,
dificultant el pas del gas i, per tant, augmentat els costos d’operacid, ja que és necessaria
més energia per vehicular el gas. Addicionalment, si no s’emprenen accions correctores,
I’acumulacié de sofre pot arribar a obturar totalment el lit (Fortuny i col., 2008).

A Deliminar altes carregues de sulfur d’hidrogen, degut a la baixa solubilitat de
I’oxigen en aigua, a més de ’elevat requeriment d’oxigen del procés (2 mols d’oxigen
per mol de H,S), és habitual la formacié majoritaria de sofre elemental (Fortuny i
col., 2010). Per aquests motius es plateja 1’as d’equips intensius d’aeracio, per tal de
subministrar la quantitat necessaria amb I’objectiu de maximitzar la formacio de
sulfat. Per aconseguir aquest objectiu principal s’han definit els segiients objectius
primaris:



1. Presentacio, motivacio i antecedents

e Operar un biofiltre a escala industrial, amb 1’objectiu d’avaluar-ne el
funcionament en condicions operacionals reals, i realitzar estudis per aprofundir
en el coneixement del procés.

e Caracteritzar 1’operaci6 d’un biofiltre percolador a escala industrial per tal
d’avaluar-ne les possibles millores a I’hora de tractar elevades carregues de sulfur
d’hidrogen.

e Avaluar diferents dispositius d’aeracié comercials, per tal de determinar quin és
més apte per a la seva implementacié en un biofiltre industrial. La seleccio del
millor dispositiu es realitzara mitjancant experiments que simulen les condicions
habituals en biofiltracid.

e Implementar i avaluar el funcionament de 1’equip d’aeracié que ofereixi uns
millors resultats des d’un punt de vista d’eficacia de transferéncia 1 d’eficiencia
energeética.

e Modelitzar el procés de biofiltraci6 amb 1’objectiu de disposar d’una eina que
permeti la implementacid de noves estratégies de control, la previsio del
comportament de I’equip davant variacions de les condicions habituals d’operacio,
i fins i tot, el disseny de nous equips.

1.2.Visi6 general de la tesi

Aquest document s’ha dividit en un capitol introductori general, tres capitols on es
mostren els resultats del treball experimental, un capitol on es descriu la modelitzacio, i
finalment, les conclusions més remarcables que s’han obtingut i les tasques futures, que
és podrien realitzar per tal de continuar el treball presentat. Cadascun dels capitols consta
d’un aparat introductori especific.

El capitol introductori general (capitol 2) detalla la generacio de biogas a partir diversos
residus mitjancant la digestié anaerobia, I’s final del biogas i I’eliminacié del sulfur
d’hidrogen present al biogas, amb técniques fisicoquimiques i biologiques. En el capitol
es fa especial emfasi als fenomens de transferéncia de materia i biodegradaci6. A I'altim
apartat es fa un repas bibliografic de I’estat de la modelitzacio de bioreactors.

A continuacio, al capitol 3, es descriu el biofiltre percolador a escala industrial en el qual
s’han realitzat part dels experiments que es mostren en aquesta tesi. Aquest capitol és una
introduccié al funcionament dels biofiltres percoladors, que ha de servir per donar
claredat a la resta de continguts que es mostren en aquest treball. Per a aquest fi, es
presenten els resultats més rellevants de tres postes en funcionament de 1’equip, donant
una especial rellevancia als problemes causats pel déficit d’oxigen a la fase liquida, que
provoquen la limitacio de I’oxidaci6é completa del sulfur d’hidrogen a sulfat.

Donada la importancia de la transferéncia d’oxigen en biofiltracio, al capitol 4 s’avaluen
els métodes existents de determinacié dels coeficients de transferéncia de mateéria, i altres

4



parametres clau relacionats amb la transferéncia de massa. Un cop fet el repas
bibliografic, es presenta el muntatge experimental on s’han realitzat els experiments per
determinar I’equip intensiu d’aeraci6 més adequat per a ser instal-lat en un biofiltre
percolador. L’estudi dels dispositius d’aeracié s’ha efectuat en condicions similars a les
que es donen en biofiltracié: preséncia de espécies ioniques a la fase liquida i pressio
d’operacié superior a I’atmosferica. En primer lloc, es presenten els resultats obtinguts a
I’operar tres ejectors venturi amb diferents mides internes, per tal de seleccionar-ne el que
ofereixi les millors prestacions. La comparacio es realitza en funcié de la quantitat
d’oxigen transferit, I’eficacia en la transferéncia, I’eficacia energetica, 1’eficacia en la
compressio del gas i mesures de la pérdua de carrega. A continuacié es mostren els
experiments amb diferents configuracions (llargada del tub de sortida i profunditat de
submersi6 del tub de sortida), pressié superior a I’atmosferica i sulfat a la fase liquida,
amb 1’ejector seleccionat i el jet venturi. | finalment, els resultats obtinguts a ’operar un
difusor de membrana. Al final del capitol es comparen els tres dispositius per tal de
seleccionar-ne un que sera implementat al biofiltre percolador presentat al capitol 3, amb
I’objectiu de minimitzar la formacidé de sofre elemental. Donades les caracteristiques del
difusor s’han realitzar alguns experiments més, com seria 1’addicié d’una fase no aquosa,
a fi d’emprar-la com a vector de transferéncia, 1 1’as d’oxigen pur enlloc d’aire.

La implementacié del dispositiu d’aeraci6 al biofiltre industrial es presenta al capitol 5,
on es mostren els resultats obtinguts a I’operar el biofiltre percolador a un pH inferior a
I’habitual, I’estratégia d’oxidacio biologica del sofre acumulat a I’equip. | finalment, es
compara ’operacid del biofiltre amb el sistema habitual d’aeracidé (compressor) amb
I’operaci6 usant un dispositiu intensiu d’aeracio.

La modelitzacio és una eina practica en enginyeria, ja que permet predir el comportament
dels equips en condicions diferents a les que van ser dissenyats, a més de permetre el
desenvolupament d’estratégies de control. Per aquest motiu, al capitol 6 es desenvolupa
un model que descriu els principals fenomens del procés de biofiltracié usant dades
experimentals procedents de I'operacid d’un biofiltre a escala laboratori, 1 després del
biofiltre industrial presentat al capitol 3. La modelitzaci6 s’ha realitzant tenint en compte
la degradacid del sulfur d’hidrogen a la biopel-licula, la formacié de sulfat, que s’acumula
a la fase liquida, i el sofre elemental, que s’acumula al material de rebliment. En aquest
sentit, es tracta d’un model innovador, ja que aquests fenomens no s havien modelitzat
mai conjuntament en un biofiltre percolador eliminant altes carregues de sulfur
d’hidrogen. El model es valida en diferents periodes d’operacio.

Les conclusions generals obtingudes en els estudis realitzats es resumeixen al capitol 7, i
finalment, al capitol 8, es descriuen les tasques futures que serien interessants de realitzar
per tal d’aprofundir en la dessulfuracié biologica mitjangant sistemes d’aeracio intensius.
També es citen els estudis que caldria realitzar per incloure al model aquells fenomens
que permetin un millor ajust de les dades simulades i experimentals.
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El creixement de la poblacié s’ha vist impulsat per I’accés a fonts d’energia amb un alt
rendiment energetic, com son els combustibles fossils. Tanmateix, el cost d’extraccid
d’aquests augmenta, fent que la taxa de retorn energetic (el rati d’energia neta que s’obté
després d’haver invertit energia en trobar i processar 1’energia) deixi de ser atractiva.
Addicionalment, 1’is de combustibles fossils ha provocat I’emissio a 1’atmosfera de grans
quantitats de dioxid de carboni, i altres contaminants que, segons alguns experts, podrien
provocar grans desastres climatics, i consequentment ecologics (Walther i col., 2002). Per
altra banda, la “‘guerra pels recursos” esta tenint una greu afectacio, sobretot als paisos del
tercer mon (Le Billon, 2001). Donat que les reserves de combustibles fossils son finites,
cal plantejar-se una linia d’accidé que permeti substituir-les per altres fonts d’energia,
menys contaminants, més proximes i sense un cost social tant elevat. Dins aquest context,
I’Gs de les energies renovables 1 1’Us racional de I’energia son de vital importancia per
poder continuar amb la societat que coneixem (Dovi i col., 2009).

A nivell d’Europa s’ha establert un horitz6 de reduccio del 20% de les emissions de gasos
d’efecte hivernacle per 1I’any 2020 (en base a les emissions de I’any 1990). Per tal
d’acomplir aquest objectiu primari, es fixen objectius associats, per ’any 2020, tals com:
la reduccio del 20% del consum de I’energia, assolir un 20% de consum d’energies
renovables i augmentar fins a un 10% el consum d’energies renovables en el transport. En
aquest marc la maximitzacio de la valoritzacio energetica del biogas generat en granges,
industria agroalimentaria, estacions depuradores d’aigiies residuals 1 abocadors, pot ser la
solucio simultania a varis problemes: facilitar la gestié de residus, permetre la generacio
d’energia, i alhora, minimitzar les emissions d’efecte hivernacle (Generalitat de C., 2011).

La creaci6 de noves directives en relacié a ’emissio de gasos d’efecte hivernacle, fa
necessaria 1’optimitzacio dels processos de generacid i combustio del biogas. Pel que fa a
la gestio del biogas generat als abocadors, a nivell europeu la Directiva 1999/31/CE
especifica que a tots els abocadors on s’emmagatzemin residus biodegradables es
recollira el biogas, que sera tractat i aprofitat energeticament (European Union, 1999). En
un sentit més general, la Directiva 2009/28/CE recomana la digestié anaerobica de
residus organics per tal d’obtenir energia eléctrica i calorifica alhora a partir del biogas.
En aquesta directiva es dona una important rellevancia a la digestid per tal d’aconseguir
els objectius fixats per al protocol de Kyoto (Council of European Union, 2009).

A nivell de Catalunya, dins el Pla de I’Energia i Canvi Climatic de Catalunya (2012-
2020) es plantegen quatre punts basics segons els quals és necessari realitzar un canvi de
tendéncia energetica. Per una banda un factor determinant del canvi és ’augment del cost
de I’energia, i per I'altre, I’augment de 1’exigencia de la societat pel que fa a la qualitat
del subministrament energetic, la disminucié de I’impacte ambiental de la producci6 i 1’us
de I’energia. Finalment, com que I’activitat economica esta intimament relacionada amb
I’accés a I’energia, és clar que s’han de trobar alternatives energetiques per impedir la
recessio (Generalitat de C., 2011).
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Vilamajo i Flotats (2011) demostraren que el potencial de generacié d’energia a partir de
la digesti6 anaerobica podia proporcionar 118068 TEP I’any a Catalunya. El biogas pot
¢ésser generat a partir de la digestié anaerobica de fangs de depuradora, restes d’aliments,
dejeccions ramaderes i la fraccid organica dels residus municipals, entre d’altres (Ross i
col., 1996). El biogas presenta un elevat contingut en meta, i per tant, és susceptible
d’ésser aprofitat energéticament. L’interés en 1’aprofitament energétic del biogas recau en
I’obtencid d’energia a partir d’un residu, i en la reduccid6 de I’emissi6 de gasos
perjudicials per al medi ambient a I’atmosfera, com ara el meta i el sulfur d’hidrogen.

En relaci6 a les estacions depuradores d’aigiies residuals (EDAR), a Catalunya n’operen
actualment 437 (ACA, 2013). L’any 2010 es generaren prop de 539000 tones de fangs. El
Programa de fangs de Catalunya és un instrument que té com a objecte la definicié de les
actuacions destinades a la reduccidé de la contaminacié originada per 1'as domestic de
I’aigua, 1 permetre I’assoliment dels objectius de qualitat de I’aigua. Dins aquest
programa, que segueix la Directiva 2008/98/CE, es contemplava la introducci6é de la
digesti6 anaerobia amb autogeneracié d’energia electrica, a partir de biogas a les EDAR
amb poblacions servides superiors a 15000 habitants equivalents (ACA, 2007).

Tanmateix, per tal d’aprofitar energéticament el biogas cal eliminar algunes de les
impureses que conté. El tractament aplicat al biogas dependra del tipus d’ts final del
mateix, tot 1 que en general les impureses eliminades son: el sulfur d’hidrogen, els
siloxans, ’aigua i el CO, (Walsh i col., 1988).

2.1.Fonaments de la digestié anaerobica

La digestié anaerobica consisteix en la fermentacié de la matéeria organica en absencia
d’oxigen, aquesta degradacio té lloc gracies a un conjunt de microorganismes que acaben
convertint la matéria organica en biogas. Aquest proces té lloc en quatre etapes (Parkin i
Owen, 1986), d’acord amb la Figura 1.

1. Hidrolisis: La matéria organica complexa és dissociada en molécules simples
organiques (monomers) i dioxid de carboni.

2. Fermentacié o acidogenesi: Els bacteris acidogenics descomponen els
carbohidrats a acids grassos volatils. Al llarg d’aquest procés s’allibera hidrogen.
La majoria dels microorganismes que actuen en aguesta etapa sOn anaerobis
facultatius.

3. Acetogenesi: Els bacteris acetogenics degraden els acids organics al grup acetic,
alliberant hidrogen i dioxid de carboni. La reaccid de degradacié dels acids
organics ¢és endoenergética, €s a dir, requereix aportament d’energia. Els bacteris
metanogeénics aprofiten els productes de la reaccio, i per tant, afavoreixen la
reaccio de degradacio.

4. Metanogénesi: Els bacteris metanogeénics converteixen 1’acetat, 1’hidrogen i el
dioxid de carboni en meta.
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Figura 1: Etapes en el procés de fermentacié anaerobica: 1.Hidrolisi, 2.Acidogénesi,
3.Acetogénesi i 4. Metanogénesi. Font: Adaptada de Long (2011).

Durant la digestié anaerobia tenen lloc dos processos bacterians. Els bacteris facultatius
formadors d’acid formic usen la matéria organica com font d’aliment i produeixen acids
organics volatils, dioxid de carboni, sulfur d’hidrogen, solids estables 1 altres
microorganismes facultatius. Mentre que els bacteris formadors de meta usen els acids
volatils com a font d’aliment i1 produeixen gas meta, solids estables 1 altres
microorganismes formadors de meta (Weiland, 2010).

El control del pH i de la temperatura son dos parametres claus per al bon funcionament de
la digestié anaerobica. El rang optim de pH és de 7-8. Els bacteris formadors de meta
tenen un metabolisme més lent que els formadors d’acid formic, per tant, si no s’aplica
algun tipus de control de pH, aquest va decaient al llarg de I’operaci6 arribant a provocar
la inhibicié dels microorganismes metanogenics. La temperatura és una variable clau en
la fermentacié anaerobia, ja que els bacteris metanogénics son molt sensibles als canvis

de temperatura. El procés s’ha de mantenir dins un rang de temperatura mesofil (de 35 a
42 °C) (Chenii col., 2008).

A continuaci6 es descriuen els principals avantatges i desavantatges de la digesti
anaerobia (Rajeshwari i col., 2000). En quant als avantatges:

e La producci6 de biogas que pot ser usat com a font d’energia electrica i calorifica.
e Lareduccio en relacio a la massa i volum dels residus.
e La gestid centralitzada del residus organics.
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e L’estabilitzacid6 de la matéria organica, que en permet I’'s com a adob de
I’efluent, generalment després d’aplicar un procés de compostatge.

e La higienitzacio, deguda a la inactivacio dels patogens presents als fangs.

e Lareduccio en I’emissié de males olors i1 de gasos d’efecte hivernacle.

e La facilitat d’aplicar els tractaments posteriors, com per exemple I’assecatge
térmic.

En quant a les desavantatges del procés de digestio anaerobica:

e Es requereix una inversio inicial elevada.

e Els costos d’operacié i manteniment poden ser elevats.

e Els compostos toxics o inhibidors poden afectar al procés biologic.

e Presenta temps de residencia elevats, entre 20-30 dies.

e Es caracteritza per una baixa eficiencia de degradaci6 de solids organics, entre un
30-50 %.

e El sobrenedant és molt contaminant.

2.1.1. Generacio de biogas a partir de residus

La digestio anaerobica es pot realitzar amb una gran varietat de substrats o barreges de
diferents materials, com per exemple (ICAE, 2008): fems i purins, residus organics
municipals (principalment restes de menjar i jardineria), fangs de depuradora (municipals
o industrials) 1 subproductes d’industries agroalimentaries.

Si es compara amb el compostatge, la digestié anaerobia és una tecnologia cara i més
complexa, tanmateix té ’avantatge que permet la generacio d’energia. Addicionalment, la
digestié anaerobica és presenta com una opcio interessant per tractar residus amb un alt
contingut en aigua, com per exemple els purins o els fangs de depuradora, que no sén
aptes per al compostatge directe sense afegir grans quantitats d’estructurant (serradures,
palla i fang sec, entre d’altres). A la Taula 1 es mostren els resultats d’assaigs de
biodegradabilitat de diferents residus als que s’aplica generalment la digestié anaerobia.
Cal destacar I’elevada obtencid de biogas a partir de residus vegetals industrials, residus
d’escorxador i gallinassa, degut a I’elevat contingut en solids volatils (SV) d’aquests
residus. S’observa com la produccio de biogas a partir de purins presenta el pitjor
rendiment de produccié de biogas per tona de residu.
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Taula 1: Resultats d’assaigs de biodegradabilitat anaerobia per a alguns residus o
subproductes (produccié de biogas suposant un contingut del 65% en CH,). On SV:
Solids volatils i DQO: Demanda Quimica d’oxigen. Font: ICAE (2008)

3 .- N
m® biogas
: : S\ DQO % m® CH, 3
Tipusderesidt (gkg?) (gkg?) biodegradabilitat kgisv 1M
Purins porc 33.9 56.2 54.9 0.347 18.1
Gallinassa 200.8 264.8 59 0.272 84.1
Purins bovi 90.2 80 56.7 0.196 27.2
, Residus 2392 3233 68.3 0.319 117.6
d’escorxador
Fangs de
depuraci6 amb 100.8 167 63.9 0.373 57.8
greixos
Residu vegetal
de proces 352.3 652.1 45.4 0.293 158.9
industrial

Si es realitza un procés previ de tractament del residu, com per exemple: 1’aplicacid
d’ultrasons, el triturat, metodes quimics o hidrolisi térmica, es millora la degradacio de la
materia organica a I’interior del digestor. Aixi, s’obté menys residu liquid 1 una major
quantitat de biogas (Kimi col., 2003).

El biogas esta format principalment per meta (45-70 % v/v) i dioxid de carboni (12-38 %
v/v), en menor mesura conté oxigen (< 1 % v/v) i nitrogen (< 2 % v/v) (Rasi i col., 2007).
Pot contenir entre 10 i 10,000 ppm, de H,S (0.0001-1 % v/v) depenent del tipus de
matéeria primera de la que es parteixi (Abatzoglou i Boivin, 2009). Donat 1’Gs extensiu de
productes organics que contenen silicones (xampus i cremes, entre d’altres), es troba certa
concentraci6 de siloxans al biogas, amb concentracions de fins a 50 mg m™ de siloxans
(Accettola i col., 2008).

2.1.1.1. Generaci6 de biogas als abocadors

La generacid de biogas als abocadors és un procés no controlat provocat per la
fermentacio de la matéria organica. S’estima que el 50 % del biogas “latent” que es pot
generar en un abocador ho fa el primer any, amb una taxa mitjana de produccié de 50
Nm? per tona de residu. Es calcula que al mén es generen prop de 75 mil milions de Nm?®
de meta als abocadors, i menys d’un 10 % d’aquest biogas ¢s aprofitat energéticament
(Themelis i Ulloa, 2007). L’aprofitament energétic del biogas generat als abocadors és
d’interes per reduir la quantitat de meta emesa.

L’any 2008 I’emissi6 de gasos d’efecte hivernacle a Catalunya va ser de 54.266 milions
de tones de dioxid de carboni equivalent, dels quals un 6.15 % foren deguts a les
emissions durant el tractament de residus. D’aquest total un 67 % fou emés als abocadors
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iun 28 % a les estacions depuradores d’aiglies residuals, amb un 94 % en contingut de
meta (Oficina Catalana del Canvi Climatic, 2013).

El biogas generat als abocadors conté d’un 35-65 % de meta, entre 15-50 % de dioxid de
carboni, d’un 15-40 % de nitrogen i d’un 0-3 % d’hidrogen en v/v (Wellinger i Lindberg,
2013). Per al seu aprofitament energétic, els compostos halogenats (0-739 mg Nm™) i les
silicones (0-36.4 mg Nm™) sén els contaminants que poden provocar majors danys als
equips. La concentracio de sulfur d’hidrogen sol ser inferior a 1000 ppmy (Rasi i col.,
2007).

2.1.1.2. Generaci6 de biogas a partir de la fraccio organica dels residus
municipals

L’any 2011 a Catalunya es van generar prop de 4 milions de tones de residus municipals,
amb un 36 % de fracci6 organica dels residus municipals (FORM) (ARC, 2013a). La
digestio anaerobia de la FORM és interessant ja que es redueix el volum, el contingut en
matéria organica, els patogens, i s’obté un efluent que pot €sser compostat per obtenir
adob. Existeixen una gran varietat de tecnologies per a la digestié anaerobia de la FORM
que es basen en la digestié per via seca (20-40 % residu solid) o humida (3-15 % residu
solid), en un sol reactor o en dos, en condicions mesofil-les (35 °C) o termofiles (55 °C) i
en continu o en discontinu. El procés sec presenta 1’avantatge de posseir un major
contingut en materia organica i un major control en I’alimentacid, tanmateix a nivell
tecnic el procés humit és més robust i flexible (Lissens i col., 2001).

Tot i que existeixen tecnologies en que les etapes prévies a la metanitzacié (hidrolisi,
acidogeénesi i acetogenesi) i la metanitzacié tenen lloc en reactors diferents, en general
s’usen reactors d’una sola etapa, ja que son més simples d’operar. El temps de residéncia
d’aquest procés és de ’ordre de 2 a 4 setmanes. La produccio de biogas per tona de residu
esta a ’entorn de 100 Nm®, amb un contingut en meta d’aproximadament el 60 % en Vv/v.
La codigestio (digestié conjunta de dos residus diferents) de la FORM i altres residus
(purins, fangs de depuradora, entre d’altres) s’esta duent a terme menys de ’esperat,
segons les recomanacions dutes a terme per 1’Agéncia de Residus de Catalunya (ARC,
2013Db).

Per digerir anaerobiament la FORM cal que aquesta contingui un baix percentatge en
impropis, que no generen biogas, ja que poden resultar perjudicials pels sistemes
d’agitacié (desgast/ruptura), poden sedimentar al fons del reactor augmentant-ne el volum
mort, i a mes a més, dificulten la valoritzacié del producte final (generalment adobs). Per
tant, és important realitzar una etapa previa de separacio. Actualment a Catalunya hi ha
sis plantes de digestié anaerdbia, que tracten conjuntament la FORM recollida de porta a
porta, i alhora la materia organica de la fraccié resta (MOR) (ARC, 2013c). La
composicié del biogas generat a partir de la FORM esta dins els seglients rangs, meta
entre 50-75 %, dioxid de carboni 25-45 %, aigua 2-7 %, nitrogen fins a un 2 % i
quantitats inferiors al 1 % d’hidrogen i sulfur d’hidrogen (Poeschl i col., 2010a).
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2.1.1.3. Generaci6 de biogas a partir de residus ramaders

Als paisos desenvolupats la tendéncia ramadera és la intensificacio de la produccid. Per a
fer-ho possible, s’esta augmentat el nombre d’animals a les granges. A mode d’exemple,
a la comarca d’Osona I’any 1982 hi havia 52 porcs per granja, mentre que el 2010 es van
comptabilitzar 1112 animals per granja (Idescat, 2013). Les dejeccions ramaderes s’usen
com a adob pels camps des de temps immemorials, tanmateix el creixement desmesurat
del nombre caps de bestiar per granja ha provocat la desvinculacié de la ramaderia i
I’agricultura. La quantitat d’adob que s’aplica als camps proxims a les granges és superior
al que els cultius poden absorbir. Aquest fet s’esta traduint en greus problemes de
contaminacié de les aiglies subterranies i superficials per nitrats. Es calcula que un 15 %
del terreny conreable d’Europa presenta un excés de nitrats amb concentracions de 40 kg
N ha™ (European Commission, 2013). Per contra en altres zones del territori s’observa un
déficit de nitrogen, on és necessari aportar adobs nitrogenats comercials.

La produccio de biogas a partir de productes ramaders presenta poca productivitat de
biogas (Taula 1). Tanmateix, alguns estudis mostren que amb la codigestio es poden
obtenir majors produccions de biogas que amb els residus sols. Flotats i col. (2001)
estudiaren la codigestio de purins i pell de pera, i veieren que amb la codigestid
augmentava el rendiment de produccio de biogas, enfront la digestio de cadascun dels
residus sols. Aixi fou possible obtenir produccions per sobre de 30 m* de biogas per tona
de residu, que és el llindar de produccié a partir del qual la digestio es rendible
economicament. La composicié del biogas obtingut a partir de la digestio de la fraccié
solida del purins esta en el rang de 59.6-73.6 % de meta, 26.3-40.5 % de dioxid de
carboni i 0.19-0.35 % de sulfur d’hidrogen (Francese i col., 2002).

2.1.1.4. Generaciéo de biogas a les estacions depuradores d’aiglies
residuals

El fang usat en el procés de digestio anaerobica es genera en els processos de decantacio
primaria i secundaria (Figura 2). Aquests fangs son espessits i homogeneitzats per
facilitar-ne el tractament. Durant el procés de digestidé anaerobia es genera biogas i un
efluent liquid. Un cop deshidratats els fangs es poden usar en processos de compostatge,
abocar directament per Us agricola, valoritzar energéticament o ser enviats a un abocador
com a ultim recurs. L’Gs final més habitual del biogas és la combustié en un motor de
cogeneracio que permetra obtenir energia calorifica i electrica alhora. L’energia calorifica

s’aprofita per proporcionar I’energia que requereix el procés de digestid anaerobica
(ACA, 2013).
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Figura 2: Esquema d’una EDAR amb pretractament, tractaments primari, secundari i
terciari de l'aigua. Espessiment de fangs, digestié anaerobia, aprofitament energétic
del biogas en un motor de cogeneracio i tractament terciari del digerit.
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Durant la digestio anaerobica dels fangs de depuradora es redueix un 45 % el contingut en
materia organica d’aquests (suposant que a I’entrada del digestor el fang presenta un
contingut del 80 % de matéria organica) (ACA, 2013). L’interés en la digestié anaerobia
dels fangs de depuradora recau en la reduccié del volum de fangs, I’estabilitzaci6 i la
reduccid en la generacié de males olors i patogens. Per altra banda, i degut a les normes
mediambientals cada cop més restrictives en relacié a la gestié de residus i emissio de
gasos d’efecte hivernacle, la digestid anaerobia de residus és cada com més atractiva, ja
que permet minimitzar varies problematiques alhora (van Lier i col., 2001).

El procés de digestio es pot realitzar en condicions mesofil-les (35 + 2 °C) o termofiles
(55 + 2 °C). Alguns estudis treballen en condicions mesofil-les i termofiles
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simultaniament, operant amb dos reactors. En aquests reactors la reduccio en el contingut
de solids volatils és del 50.7-58.8 %, mentre que en condicions mesofil-les és del 43.5 % i
en termofiles és del 46.8 %, amb una reducci6 dels coliforms del 98.5-99.6 % (Song i
col., 2004).

Un tema que ha estat ampliament estudiat son els pretractaments als que es poden
sotmetre els fangs per tal d’obtenir una major produccié de biogas, com ara els processos
termics d’hidrolisis, 1"as d’ultrasons, processos quimics amb oxidacid i tractaments
alcalins, entre d’altres. L us d’aquests pretractaments augmenta la biodegradabilitat dels
fangs, disminuint el temps de residéncia necessari per a la degradacié i augmentant la
produccié de biogas (Carrere i col., 2010).

A mode d’exemple, la composicié del biogas generat a partir de fangs de la depuradora
d’aigiies residuals de Reus ¢s d’un 64 % de meta, un 31.4 % de dioxid de carboni, 3 %
d’aigua, 0.2 % de sulfur d’hidrogen i 100 ppmy de siloxans (Bruno i col., 2009).

2.1.2. Aprofitament energétic del biogas

El biogas pot ser usat com a font d’energia per diversos usos: cremat en un motor de
cogeneracid per obtenir energia electrica i calorifica alhora, o si s’aplica un procés de
purificacio i enriquiment, es pot usar com a substitut del gas natural, en cel-les de
combustible per obtenir energia calorifica i electrica 0 com a combustible per al transport
(Figura 3). Addicionalment, I’efluent liquid que s’obté del procés de digestio pot ser
filtrat i/o assecat per ser usat com a adob o, en processos de recuperaci6 d’energia,
mitjancant la incineracio.

L’us final del biogas a cada pais depén del tipus de lleis, les subvencions aplicables,
I’augment del preu de ’clectricitat, i si es disposa d’accés facil a xarxes de calor i gas,
entre d’altres. El procés més usat és la combustié en motors de cogeneracio, tot i que, en
alguns paisos de la Unié Europea s’esta potenciant 1’us del biogas en el transport (Appels
i col.,, 2008). En funcié del tipus d’as final que es vulgui donar al biogas caldra
acondicionar-lo, eliminant uns compostos o altres.

La digestio anaerobia seguida d’un procés de compostatge de I’efluent liquid és una
estratégia per tal de minimitzar les emissions de gasos d’efecte hivernacle, reduir la
contaminacié difusa deguda a les males practiques agraries, reduir el volum dels residus,
facilitar el transport de nitrogen d’una zona amb excés a una de deficitaria i per generar
alhora energia eléctrica (Chynoweth i col., 1999).

17



2. Introducci6 general

Us del biogas descentralitzat Xarxa
l—) Electricitat > .
electrica
——> Cogeneracio
| Escalfament
Calor —_—
fangs

Us del biogas centralitzat Substitut

Xarxa de
del gas = as
R natural g

Digestor | Purificacio i Tecnologia
anaerobic L) enriquiment L5 de celles de Electricitati
del biogas calor

combustible

Combustible
per vehicles

[ > Depuradora

Digerit Separacio - Adob
g i/o assecat ”| Combustié

l > Compostar

.

> Benzinera

A\ 4

Figura 3: Esquema de I'aprofitament dels productes obtinguts a partir del procés de
digestié anaerobica. Font: Adaptada de Poeschl i col. (2010a).

2.1.2.1. Generaci6 de calor

La caldera ¢és I’element més simple amb el qual es pot obtenir un aprofitament energetic
del biogas. En general, la caldera s’usa per obtenir I’energia calorifica necessaria pel
propi procés de digestidé anaerobica. També €s ’equip que presenta menors requeriments
de purificaci6 del biogas. Pot treballar amb concentracions de sulfur d’hidrogen superiors
a 1000 ppm,, tot i que és necessari eliminar els siloxans, que podrien formar oxids de
silici que s’acumulen a la cambra de combustidé (Dewil i col., 2006). La caldera presenta
com a avantatge que en cas de que la generacio de biogas sigui insuficient per mantenir la
temperatura del procés de digestio, pot funcionar amb altres combustibles. Aquest fet és

molt Util en la posta en marxa de la digestid anaerobia a les depuradores d’aigiies
residuals (Qasim, 1999).

2.1.2.2. Combustible per vehicles

El biogas usat com a combustible per vehicles és comprimit fins a pressions d’entre 200-
250 bar. Per aquest motiu, a més d’haver d’eliminar totalment el contingut en aigua,
sulfur d’hidrogen i siloxans, cal enriquir el biogas per reduir la concentracio de CO,. El
dioxid de carboni no aporta energia calorifica durant la combustio, sinG que en
consumeix, 1 si @ més a més és comprimit, implica un consum d’energia innecessari
(Ryckebosch i col., 2011). S’ha estimat que la reducci6 en 1’emissid6 de CO; al usar
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biogas com a combustible per a vehicles és del 180 % (com a grams equivalents de CO,
MJ? de combustible) (Bérjesson i Mattiasson, 2008).

2.1.2.3. Gas de xarxa

Es I’as final menys estés de biogas, ja que presenta un elevat cost. Tanmateix, 1’increment
del preu dels combustibles fossils probablement fara que aquesta técnica sigui més
atractiva. A I’igual que per 1’s del biogas com a combustible per vehicles, cal eliminar el
sulfur d’hidrogen, 1’aigua i els siloxans. Aquesta tecnologia és usada a Estats Units,
Suécia, Suissa, Alemanya i Franga, on s’han fixat limits per el sulfur d’hidrogen, les
particules, I’oxigen 1 el punt de rosada. En aquest cas també €s necessari un procés
d’enriquiment del biogas (Appels i col., 2008).

La injeccié del biogas a la xarxa de gas és I'us energeticament i mediambientalment més
favorable, ja que substitueix el gas natural. El principal impediment d’aquest us és la
quantitat de tractaments als que s’ha de sotmetre el biogas per tal d’obtenir la puresa
desitjada, reduint I’aplicacié del biogas a xarxa quan es genera en plantes amb grans
capacitats de produccio, entre 250 i 500 m® h™ de biogas (Poeschl i col., 2010b).

2.1.2.4. Produccié simultania d’energia calorifica i electricitat

Els motors de cogeneracié permeten I’obtenci6 d’energia calorifica i1 eléctrica alhora,
obtenint un aprofitament eléctric de fins al 43 % (Weiland, 2010). Tanmateix, com ja s’ha
comentat anteriorment, el biogas esta format per un conjunt de compostos, alguns dels
quals poden provocar el mal funcionament del motor de cogeneracio. A la Taula 2 es
mostren els valors limit especificats per tal d’aprofitar energeticament el biogas en un
motor de cogeneracio.

Taula 2: Valors limit dels parametres clau en I'aprofitament energetic del biogas en
un motor de cogeneracié. On PCI: poder calorific inferior. Font: Campello (2009)

Parametre Valor limit
PCI 17-23(MJ Nm™)
. <5 % (Carburacio
Variacio PCI mecanica)
Humitat relativa del gas <80 %
T2 rosada gas humit 15°C<T° gas
O, al gas <1%
H, al gas <12 %
C,+ Hidrocarburs superiors <2%
H.S <800 (ppm,)
Silici i siloxans <4 (mg Nm®)
NH; < 33 (ppmy)
Particules solides (1-5pw) <5 (mg Nm®)

D’entre les possibles impureses del biogas, els siloxans poden provocar una disminucid
del volum de la cambra de combustio i abrasié dels pistons, ja que al cremar es generen
oxids de silici (Schweigkofler i Niessner, 2001). El sulfur d’hidrogen ha de ser eliminat
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per tal d’aprofitar energéticament el biogas, ja que, a part de desprendre una forta olor
desagradable, al cremar es convertit en especies altament corrosives, perjudicials per la
salut i el medi ambient, com son els oxids de sofre i ’acid sulfuric (Abatzoglou i Boivin,
2009).

2.2.Técniques d’eliminacié del sulfur d’hidrogen

Les tecniques d’eliminaci6 dels sulfur d’hidrogen es poden dividir en dos grans blocs, les
tecniques fisicoquimiques i les biologiques. El tractament es pot realitzar minimitzant la
formaci6 del sulfur d’hidrogen en el procés de digestié o eliminant el sulfur d’hidrogen
present al biogas. A la Figura 4 es mostra un esquema dels metodes usats per tal de
minimitzar 1’emissid6 de sulfur d’hidrogen, centrant-se en les depuradores d’aigiies
residuals.

Métodes de control de H;Sen
depuradores

Eliminacio del
H,S format

Inhibicio de la
formacio de H,S

Inhibici6 de Inhibicié de I'activitat | | Oxidacio Oxidacio Precipitacio A 4 Separacid per
I'activitat de les bactéries biologica quimica quimica del Adsorcié | | membranes del
biologica reductores de sulfat del H,S del H,S ‘ H,S | del H,S H,5

v
Addicid
Augment d'acceptors T - 2 : .
del pH, alternatius Addicio d'oxidants | | Addicio de Oxidacio Us de
adici6 de 4 d'electrons quimics (O, H,0,, sals de a_mb O?Gd 0 meml:!ranes
NaOHo || Addicio de (0, NO-, Cl,, NaClO, KMnO,, ferro(Fe3* || Carbé hidroxid de | | selectives al
Ca(OH), | biocides NO,-) Ca0,, Mg0,) iFe?) actiu ferro. H,S

Figura 4: Esquema dels meétodes usats per evitar I'emissié de sulfur d’hidrogen.
Font: Adaptada de Zhang i col. (2008)

Quan el tractament consisteix en la inhibicié de la formacio del H,S, es pot efectuar
mitjancant una inhibicié general dels processos biologics que en son precursors, 0
realitzant una inhibicié especifica dels bacteris responsables de la reduccié dels
compostos de sofre (SRB de Sulfate Reducing Bacteria). Aquest procés d’inhibicio es pot
realitzar augmentant el pH d’operacio, afegint biocides (per exemple dosificant molibde)
o aportant al sistema un altre acceptor d’electrons (O2, NO3™ i NO) diferent del sulfat que
és present al fangs (Diaz i col., 2011). Si es vol inhibir un procés de formaci6 del sulfur
d’hidrogen cal tenir molta cura de no afectar al propi proces de digestio anaerobia. Un
meétode que s’ha demostrat efectiu és 1’addici6 de NaOH fins a pH=12.5-13.0 durant un
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periode de 20-30 minuts, amb aquest tractament s’inhibeixen els bacteris reductors del
sulfat durant un periode de dies a dues setmanes (USEPA, 1991).

Una altre opcié és eliminar el H,S un cop ja s’ha format. Aquesta eliminacio es pot
realitzar mitjangant processos d’oxidaci6 bioldogica o quimica, precipitacid o absorcid. Si
es vol efectuar un tractament biologic del sulfur d’hidrogen caldra aportar un acceptor
d’electrons (O2, NO3™ i NOy). En el cas de voler realitzar una oxidacié quimica sera
necessari 1’ts oxidants quimics (O, H20,, Cl,, NaClO, KMnO,, CaO, i MgO;). Un
procés fisicoquimic amplament usat, per eliminar altes concentracions de sulfur
d’hidrogen, és la precipitacid quimica mitjancant 1’addici6 de sals de ferro (Fe®" i Fe?).

2.2.1. Minimitzacié de I’emissié del sulfur d’hidrogen durant el procés de
digestio

Les dues técniques fisicoquimiques més emprades per reduir I’emissid de sulfur
d’hidrogen durant el procés de digestid son I’addici6 d’aire i de clorur de ferro al digestor.
Afegint un 2-6 % d’aire al procés de digestio es redueix un 80-90 % el sulfur d’hidrogen
format, ja que els Thiobacilli oxiden el sulfur d’hidrogen a sofre elemental, quedant
aquest adherit a les parets del digestor. L’addici6 d’aire al procés de digestidé proporciona
biogas amb concentracions de sulfur d’hidrogen inferiors a 50 ppmy. S ha d’evitar arribar
al limit d’explosibilitat, que esta en el rang de 6-12 % de biogas en aire. Per altra banda,
si s’afegeix un excés d’aire al procés es podria inhibir el procés de digestido anaerdbica
(Ryckebosch i col., 2011). Amb 1’addicié de sals de ferro (FeCls, FeCl, 0 FeSO,) es
provoca la precipitacié de particules de FeS. Tanmateix amb aquesta técnica és dificil
dosificar correctament el ferro, per tal d’evitar fluctuacions de concentracié de sulfur
d’hidrogen a la sortida. L s de sals de ferro presenta un moderat cost d’inversio perd un
elevat cost d’operaci6 (Schomaker i col., 2000).

2.2.2. Absorcio quimica en fase aquosa

Aquesta tecnica es basa en 1’s de processos d’absorci6 i reaccid del sulfur d’hidrogen en
fase aquosa. En funci6 dels reactius que s’afegeixin s’obté: 1’oxidacio del sulfur
d’hidrogen a sofre elemental, la precipitaci6 de sals metal-liques de sulfur o 1’absorcio del
sulfur d’hidrogen a la fase aquosa.

2.2.2.1. Absorcié del sulfur d’hidrogen a la fase aquosa en medi basic

Aquest procés s’empra per biogas amb baixes concentracions de H,S. Si s’afegeix NaOH
al procés s’obté sulfur de sodi o hidrogensulfur de sodi. Aquest tipus de processos son
interessants si es vol eliminar alhora el dioxid de carboni per tal d’augmentar el poder
calorific del biogas (Wellinger i Lindberg, 2013). En tot cas, el dioxid de carboni presenta
una major afinitat per la fase aquosa que el sulfur d’hidrogen, i per tant, el consum de
reactius es veu incrementat en funcié de la quantitat de CO, present al gas a tractar.
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2.2.2.2. Oxidacio del sulfur d’hidrogen a sofre elemental

Aquest proces es basa en 1’oxidaci6é del sulfur d’hidrogen usant una dissolucié de ferro
amb EDTA (&cid etilendiamintetraacétic). El quelat de ferro reacciona amb el sulfur
d’hidrogen, donant com a productes de la reaccié sofre elemental i el quelat de ferro
inactivat (equacio 1):

2Fe**quelat + HyS — 2Fe®* quelat + S° + 2H* 1

El ferro inactivat pot ésser regenerat amb oxigen, tal i com és mostra a I’equacio 2:

2Fe’* quelat + % O, + H,0 —2Fe** quelat + 20H" 2

En alguns sistemes aquest procés es realitza en dues columnes, la primera on té lloc
simultaniament ’oxidacié del sulfur d’hidrogen i la inactivacidé del quelat de ferro, 1
l’altre on es regenera la solucié (Abatzoglou i Boivin, 2009). Iliuta i col. (2003)
estudiaren el procés de reaccid i regeneracio simultani en un sol scrubber, amb un corrent
d’aire contaminat amb sulfur d’hidrogen procedent de la industria de la polpa 1 el paper.
Els autors van utilitzar una solucié d’EDTA que impedeix la precipitacio del hidroxids de
ferro a pH basic. També observaren que la regeneracié en una mateixa columna millora el
procés d’eliminaci6 del sulfur d’hidrogen.

2.2.2.3. Precipitacio de sals metal-liques de sulfur

Aquest procés es sol realitzar en un venturi scrubber, ja que aquest tipus de sistemes
maximitzen el contacte entre les fases. S’usa una solucié que contingui sulfat de coure o
zinc amb preséncia de ferro (III), que és el responsable de 1’oxidaci6 del sulfur
d’hidrogen a sulfat. En aquest procés tamb¢ hi ha una etapa de regeneracid6 amb oxigen,
tal i com es mostra a les equacions 3- 6 (ter Maat i col., 2005a, 2005b).

Me?* + HyS + 250, — MeS(s) + 2HSO4 3
MeS(s) + 2Fe*" — Me** + 2Fe?* + S° 4
2Fe” + % Oy + 2HSO, — 2Fe® + H,0 + 250, 5
H,S + 1/20, — S° + H,0 6

Es tracta d’un procés oxidatiu en condicions molt corrosives (temperatura per sobre de 60
OC i formacié d’acid sulfaric) i amb un elevat cost, que dificilment pot ser aplicat al
tractament del sulfur d’hidrogen present al biogas. Actualment s’usa per eliminar el sulfur
d’hidrogen present al gas que s’obté del carbd (Abatzoglou i Boivin, 2009).
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2.2.3. Técniques d’adsorcio del sulfur d’hidrogen

Aquest tipus de processos son utils per tractar baixes concentracions de sulfur d’hidrogen.
Aquesta técnica, si no va acompanyada d’un procés reactiu, no es propiament un procés
d’eliminacié, siné de transferéncia del contaminant de la fase gas a la fase solida. Es
necessari regenerar o canviar I’adsorbent un cop queda saturat.

2.2.3.1. Procés sec d’oxidacio amb oxid de ferro

En el procés sec d’oxidacié amb oxid o hidroxid de ferro es fa passar el biogas a través
d’un llit format per esferes d’oxid de ferro. Quan I’0xid queda totalment recobert de
sulfur de ferro es pot regenerar mitjangant un corrent d’aire. Aquesta técnica és molt
sensible al biogas amb un alt contingut d’humitat, ja que la humitat disminueix 1’area de
contacte. Per altra banda, al regenerar el llit s’acumula sofre elemental que redueix la vida
atil del material (Ryckebosch i col., 2011).

L’absorcié amb oxid o hidroxid de ferro és molt similar al cas anterior, pero en aquest
procés s’usen pellets, escor¢a o llana d’acer impregnats amb la solucié oxidant de ferro.
Presenta una area de contacte superior al procés d’oxidacid 1 cal tenir més cura durant el
procés de regeneracio. Aquest proces es classifica dins els tractaments per via seca, ja que

la fase aquosa sols s’usa per impregnar el material de rebliment, anomenat esponja
(Norris, 1943).

2.2.3.2. Adsorcié amb carb6 activat

L’adsorcié amb carb6 activat es realitza en un llit fluiditzat o empacat. Un cop el carbo6 ha
quedat saturat cal regenerar-lo, tanmateix 1’opcié més economica sol ser renovar el 1lit
(Devinny i col., 1999). S’usa generalment per concentracions baixes de sulfur d’hidrogen,
per exemple per tractar les olors generades en el procés de depuracié de les aigues
residuals. Es necessaria certa humitat per a I’absorcio del sulfur d’hidrogen, tanmateix no
es pot superar un valor de 3 mmol d’aigua g” de carbd, ja que llavors part dels

microporus queden recoberts d’aigua i, per tant, disminueix I’area de transferéncia (Adib i
col., 2000).

2.2.4. Separaci6 per membranes

La separacié per membranes consisteix en la compressio del corrent a tractar i el pas a
través d’una (o varies) membranes. Aquestes membranes solen ser selectives a un
compost, per exemple la membrana de PEUU (poly (ether urethane urea)) és selectiva al
sulfur d’hidrogen enfront del meta. Aquest tipus de tecnologia és apte per millorar la
qualitat de gasos pobres en meta, amb concentracions de CO, superiors al 40 % en mols i
H>S superior al 10 % en mols. Aquesta técnica presenta com a desavantatges 1’elevat cost
economic (tant en relacié a la compressid, com al cost de les propies membranes) i la
generaci6 d’un permeat altament contaminat que cal tractar (Hao i col., 2002).
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2.2.5. Técniques biologiques d’eliminacié de sulfur d’hidrogen

Les técniques fisicoquimiques d’eliminaci6 del sulfur d’hidrogen sén més costoses que
els tractaments biologics, ja que per a les primeres es requereix I’addicid de reactius (Kim
I Deshusses, 2005). Les técniques biologiques es basen en 1’is de bioreactors especifics
anomenats biofiltres. Els biofiltres wusen [D’activitat metabolica propia dels
microorganismes per tal d’eliminar contaminants que es troben a la fase gas. El cor del
procés de biofiltracié sén els microorganismes i, per tant, caldra proporcionar-los les
condicions fisiques i quimiques oOptimes per al seu creixement. Per tal que els
microorganismes pugin degradar el contaminat, cal que aquest es transfereixi de la fase
gas a la fase aquosa. Per obtenir una eliminacio eficient del contaminant caldra que aquest
compleixi certs requisits (Shareefdeen i Singh, 2005):

e El contaminant no pot ser toxic pels microorganismes.
e El contaminant ha de ser biodegradable.
e El contaminant ha de ser relativament soluble en la fase aquosa.

Les técniques biologigques son aptes sols per compostos oxidables, ja que la biodegradacio
consisteix en 1’oxidacié del contaminant. L’interes en els bioreactors rau en el fet de que
els microorganismes usen el contaminant com a font d’energia i aliment, de tal manera
que no ¢€s necessari 1'is de costosos reactius. Mitjangant 1’oxidacié biocatalitica dels
contaminants s’obtenen com a subproductes: dioxid de carboni, aigua, compostos
inorganics (HCI, SOy, NOy), deguts a la preseéncia d’heteroatoms en els contaminants (Cl,
S, N), biomassa, compostos organics (exopolimers) i generacio de calor (ja que I’oxidacio
dels contaminants és una reaccid exotérmica) (Delhomenie i col., 2002). Donat que
alguns d’aquestes subproductes es transfereixen als lixiviats, caldra en cada cas veure
quina gestio es fa d’aquest corrent liquid.

A la Figura 5 es mostra un esquema del procés de degradacié biologica d’un corrent
gasos contaminat en un bioreactor. Per tal que el procés funcioni correctament cal
proporcionar una serie de condicions: pH, temperatura, oxigen i carrega de contaminant,
entre d’altres. A part del contaminant els microorganismes requercixen altres nutrients per
mantenir el seu metabolisme. Aquests poden ser subministrats al procés de forma externa
(amb una dissolucié preparada) o de forma interna (quan el propi material de rebliment
conté els nutrients) (Shareefdeen i Singh, 2005).
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Figura 5: Procés de biodegradacioé en el tractament de gasos contaminats amb
biofiltres. Font: Adaptada de Shareefdeen i Singh (2005).

Tot i que a la literatura es troben diverses configuracions de bioreactors pel tractament de
contaminants gasosos. A la practica basicament es treballa amb biofiltres, biofiltres
percoladors i biorentadors (Syed i col., 2006). Les diferéncies principals entre ells son les
caracteristiques de la fase aquosa, si els microorganismes estan immobilitzats sobre un
material o en suspensié en un tanc, el tipus de material de rebliment i el mode de
circulacio de la fase liquida. Tant en el biofiltres convencionals com en els percoladors
s’usa el material de rebliment com a suport de la biomassa, mentre que en el cas del
biorentador els microorganismes estan suspesos en un reactor continu de tanc agitat
(RCTA). A la Taula 3 es mostra un resum de les principals caracteristiques de cadascun
d’ells.
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Taula 3: Tecniques biologiques d’eliminacié de contaminants en un corrent gasos.
Font: Adaptada de Kennes i Thalasso (1998).

. . Fase o .
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la fase aquosa Recirculacio :
bioreactor
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Biofiltre Immobilitzada Reg continu Al biofilm

ercolador al rebliment . . .,
P Possible recirculacio

2.2.5.1. Tipus de bioreactors

A continuacid es descriuen els tres bioreactors més usats: el biofiltre convencional, el
biorentador i el biofiltre percolador. Existeixen altres sistemes per a 1’eliminacid
biologica del sulfur d’hidrogen, per exemple amb llits fluiditzats (Celis-Garcia i col.,
2008), o amb reactors de fototubs (aquests reactors usen bacteris fotoautotrofics) (Kim i
col., 1991), tot i que no s’han implementat en el mateix grau que les anteriors.

i Biofiltre convencional

Els biofiltres convencionals consisteixen en un llit reblert amb materials generalment
organics. La fase gas (previament humidificada) és impulsada a traves del Ilit, on entra en
contacte amb el biofilm que recobreix el material de rebliment. Al biofilm és on té lloc la
degradaci6 del contaminant. En aquests tipus d’equips la regulaci6 del pH és complicada,
ja que el reg s’efectua esporadicament i, per tant, es poden acumular els subproductes de
degradacio en alguns punts del bioreactor. La fase aquosa, subministrada amb un reg
periodic, pot contenir els nutrients si no son intrinsecs del material (Leson i Winer, 1991).
Per tal d’evitar 1’assecament excessiu de la biomassa, els biofiltres convencionals,
requereixen un procés previ d’humidificacié del corrent gasos a tractar (Figura 6).

Existeixen dues configuracions preferents de biofiltres convencionals: els oberts a
I’atmosfera 1 els tancats. El biofiltres oberts tenen com inconvenients la dificil regulacié
de la humitat, I’efecte de la temperatura exterior sobre el procés, el possible creixement
de plantes que redueix el contacte biofilm-gas i que, degut a les seves caracteristiques,
estan restringits a operar amb corrents de gas ascendents. Els tancats operen
indistintament amb corrents de gas ascendents i descendents, minimitzants els
inconvenients préviament exposats (Lith i col., 1997).

Els biofiltres presenten arees interficials elevades, en funcié del tipus de material de
rebliment usat per immobilitzar la biomassa, i son adequats per tractar corrents amb
moderada concentracié de compostos organics volatils. Al no tenir fase aquosa mobil s6n
recomanats per tractar compostos poc solubles en aigua (Guieysse i col., 2008).
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Figura 6: Esquema d’un biofiltre convencional. Font: Adaptada de Devinny i col.
(1999).

Els biofiltres convencionals sén adequats pel tractament de baixes carregues de sulfur
d’hidrogen, donat que el reg és esporadic i, per tant, es pot donar acumulacié de
subproductes al biofilm, al eliminar altes carregues, que podria provocar la inhibicio dels
microorganismes. Es poden usar, per exemple, per tractar les olors generades en el procés
de tractament de les aigiies residuals, amb eliminacions reportades de sulfur d’hidrogen

en el rang del 90 al 100 %, mentre que 1’eliminacid6 de compostos organics volatils és
inferior al 90 % (Wani i col., 1997, Iranpour i col., 2005).

ii.. Biorentador

En els biorentadors, el contaminant és transferit a una fase liquida en una torre d’absorcio,
i posteriorment, el corrent liquid és enviat a un RCTA on hi ha la biomassa suspesa. En
aquest reactor és on té lloc la biodegradacié del contaminant (Figura 7). Posteriorment, la
fase liquida és recirculada (un cop decantada) a la columna d’absorcio. Els corrents liquid
i gasds solen actuar en contracorrent, amb la columna buida o amb rebliment. Tanmateix,
si s’usa material de rebliment es millora I’eficacia del procés a partir de ’augment de la
transferéncia de massa (Humeau i col., 2004).

El tanc mesclador sol ser més gran que la torre d’absorcid i1 conté els fangs actius, en
suspensio o immobilitzats. El temps de residencia al tanc sol ser d’entre 20 1 40 dies
(Delhomenie i Heitz, 2005). Els biorentadors presenten estabilitat operacional i permeten
un control acurat del pH i els nutrients i no tenen problemes de caiguda de pressio.
Tanmateix aquests equips només permeten tractar compostos amb una elevada solubilitat
(Nishimura i Yoda, 1997).
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Figura 7: Esquema d’un biorentador. Font: Adaptada de Hansen i Rindel (2000).

En el tractament de corrents contaminats amb sulfur d’hidrogen 1’oxigen necessari per a
I’oxidacié es pot aportar al bioreactor. Es tracta d’equips molt compactes, que permeten
grans variacions del cabal 1 de la concentracié del contaminant d’entrada (Potivichayanon
i col., 2006). Aquest tipus d’equips s’han usat per eliminar les olors generades en el
procés de depuracio d’aiglies residuals, obtenint-se eliminacions del sulfur d’hidrogen del
99 % (Hansen i Rindel, 2000).

El procés comercial més conegut que es basa en 1’is de biorentadors és el Paques-
Thiopag®. Aquest procés consisteix en I’absorci6é en medi basic del sulfur d’hidrogen i el
dioxid de carboni. El sulfur d’hidrogen és oxidat a sofre elemental, generant OH™ que
minimitza el consum de sosa. En aquest procés es busca que el producte de 1’oxidacié del
sulfur d’hidrogen sigui el sofre elemental, que ¢s eliminat del procés mitjangant
decantacio i centrifugacio (Reidl, 1999).

iii. Biofiltre percolador

En un biofiltre percolador (BFP) el gas contaminat passa a través d’un llit, que és
continuament irrigat amb fase aquosa recirculada (Figura 8). La fase liquida conté els
nutrients necessaris per al creixement del biofilm, ja que en aquest cas no és recomanable
I’0s d’un material de rebliment organic, que seria rapidament degradat degut a la continua
percolacio de la fase liquida. El reactor permet la circulacié de la fase gas en ambdds
sentits (ascendent i descendent), tot i que alguns estudis demostren, que la influencia del
contacte a contracorrent o en paral-lel de les dues fases no afecta a la capacitat de
biodegradacié (Cox i Deshusses, 1998). Hi ha altres estudis on s’ha vist que en els
sistemes en paral-lel I’eliminacio té lloc de forma lineal al llarg del biofiltre, mentre que a
contracorrent es dona més d’un 50 % de I’eliminacié a la primera part del reactor (Jin i
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col., 2005a). També s’ha estudiat la biofiltracio en sistemes horitzontals reblerts amb

carbo actiu, obtenint eficacies d’eliminacié mitjanes del 90 % tractant de 20-100 ppm, de
H,S (Duan i col., 2005).

El reg continu permet mantenir el rebliment humit sense necessitat d’una humidificacio
previa del corrent gasds, eliminar possibles subproductes que podrien resultar prejudicials
pels microorganismes i millorar la transferéncia de matéria d’una fase a Ialtra
(Rattanapan i Ounsaneha, 2012).

Recirculacio
continua
Corrent gasosa
tractada
* 'h‘ |3 R
7 Possible
" aportacio de
nutrients
Corrent gasosa - B
contaminada :
¥ ¥ ¥ ¥
Entrada
d’aigua

Purga de
liquid

Figura 8: Biofiltre percolador. Font: Adaptada de Shareefdeen i Singh (2005).

El biofiltre percolador és adequat per tractar contaminants solubles, ja que el contacte del
contaminant amb els microorganismes és simultani a I’absorci6 (Cox i Deshusses, 1998).
Els biofiltres percoladors solen presentar més complexitat de construccid i operacio, pero
permeten tractar carregues de contaminants més elevades que els biofiltres, i no presenten
problemes d’inhibici®é microbiana deguda a I’acumulaci6 de subproductes biologics
(Yang i Allen, 1994). L’inconvenient més evident quan es treballa amb biofiltres
percoladors és I’obturacio del 1lit deguda al excessiu creixement de la biomassa, que pot
provocar perdues de pressio al 1lit (augmentat el cost d’operacio), afavorir I’aparici6 de
camins preferents a través del llit (bed channeling), i consequentment, la creacié de zones
anaerobiques (Kennes i Thalasso, 1998). Els canals poden provocar 1’emissidé dels
contaminants a ’atmosfera, ja que el temps de contacte entre les fases és redueix i el
contaminant podria no ser degradat (Alonso i col., 1998). Aquest procés també es pot

realitzar en condicions anoxiques, usant el nitrat enlloc de I’oxigen (Soreanu i col., 2008 i
Fernandez i col. 2013).
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2.2.5.2. La importancia del material de rebliment

L’eficacia dels biofiltres depén en gran mesura de les propietats i caracteristiques del
material filtrant, com sén la superficie especifica, la porositat, el grau de compactacio, la
capacitat de retencidé d’aigua i I’habilitat per mantenir la poblacié microbiana (Dorado i
col., 2010). El material de rebliment té com a objectius:

e Fer de suport a la biomassa

e Facilitar el contacte interficial i permetre una bona transferéncia de matéria entre
el gas i el biofilm

e Afavorir el creixement de la biomassa

e Resistir la compactacio

Tant pot tractar-se de materials organics com inorganics. Els materials organics son
preferits per alguns autors ja que poden ser usats com a font de nutrients pels
microorganismes, i fins i tot, poden proveir el biofiltre dels microorganismes sense
necessitat d’inocular (Elias i col., 2002). Alguns materials organics presenten capacitat
tampd (Barona i col., 2004), aquest fet beneficia els microorganismes, ja que grans
variacions de pH poden afectar a les poblacions microbianes. Tanmateix aquest tipus de
material, en general, sol degradar-se degut al propi desenvolupament de la biomassa,
presenta tendéncia a compactar-se (Kim i col., 2000) i en preséncia d’un corrent d’aigua
continuada (com seria el cas del biofiltre percolador) es degrada rapidament. La suma
d’aquests fenomens es tradueix en un augment de la pérdua de carrega a través del llit,
que augmentara els costos d’operacid i implicara el canvi del material de rebliment. Els
materials organics presenten una menor vida Util que els inorganics (Dorado i col., 2010).

A escala industrial, és habitual que la concentracié de contaminant d’entrada al reactor no
sigui constant, una pujada sobtada podria provocar inhibicio per substrat de la biomassa.
Per altra banda, també és habitual que els bioreactors industrials es vegin sotmesos a
parades de I’alimentacid (caps de setmana i1 vacances), en aquestes condicions la
biomassa pot morir per falta d’aliment. L’Gs de carbd actiu com a material de rebliment
s’ha demostrat com una estratégia que permet al biofiltre operar amb cabals variables
d’entrada, o fins i tot, operar amb parades d’alimentacié (Dorado i col., 2012a).

Els materials inorganics més usats sén materials plastics, resines, escuma de poliureta,
roca volcanica i materials ceramics (Kim i Deshusses, 2008). Sovint els materials de
rebliment usats en biofiltraci6 son els mateixos que s’usen per a les operacions unitaries
de separacio (pall rings, raschig rings, entre d’altres). Aquests materials es caracteritzen
per posseir una elevada area interficial. Presenten 1’avantatge de que no es degraden amb
el corrent liquid, tot 1 que requereixen forgosament una etapa d’inoculacio.

30



2. Introducci6 general

2.2.5.3. El procés d’inoculacié

La inoculaci6 d’un biofiltre es pot realitzar, basicament, de tres maneres: aportant un o
més consorcis microbians comercials, amb fangs de depuradora procedents del procés
biologic secundari o amb el propi material de rebliment (per exemple usant compost on ja
hi ha una gran varietat de microorganismes). En general el métode més usat per a la
inoculacié és I’as de llots actius de depuradora (Cox i col., 1997). Els biofiltres son
inevitablement espais biologics oberts i, per tant, son susceptibles de ser colonitzats per
fongs externs. A més a més, la poblacié a I’interior del biofiltre pot canviar depenent de
les condicions d’operacié (pH, humitat, carrega de contaminant). Al biofiltre poden
conviure varies espécies, ja que per tal de degradar els contaminants es generen
metabolits que poden ser aprofitats per una o altra especie. Per altra banda, les condicions
a I’interior del biofiltre no sén homogénies i, per tant, es pot donar el cas de que a les
capes més superficials del biofilm es troben espécies diferents a les que es troben a les
capes profundes, on hi ha menys oxigen i més aigua. Addicionalment al llarg del biofiltre
les condicions varien, ja que a I’entrada la concentracié de contaminant i 1’oxigen ¢€s
major que a la sortida. La suma d’aquests factors determinaran els tipus de
microorganismes que habitaran el biofiltre (Devinny i col., 1999).

2.3.Mecanismes involucrats en el procés de biofiltracio

Per tal de poder entendre el mecanisme de la biofiltracio, cal comprendre els fenomens
que tenen lloc a I’interior del biofiltre. Per aquest motiu a continuacié es descriuen les
etapes en el procés de biodegradacié d’un contaminant gasos.

Els biofiltres percoladors estan constituits per una fase gas, per on circula el contaminant
que es vol eliminar, la fase liquida recirculada que impedeix 1’acumulacio de
subproductes al biofilm, la fase biofilm, que és on tenen lloc els fenomens de degradacio,
i finalment, el material de rebliment, que és el suport de la biomassa (Figura 9). A la fase
gas tenen lloc fenomens d’adveccido i1 de dispersio. El contaminant i I’oxigen soén
transferits a la fase liquida i llavors difonen a través de la pel-licula liquida fins al biofilm.
Un cop al biofilm, tenen lloc simultaniament la difusié i I’eliminaci6 a través de
processos oxidatius. Si es treballa amb un material de rebliment absorbent, com ara carbé
actiu, també té lloc el fenomen d’adsorcié del contaminant al material de rebliment. Al
biofilm es generen els subproductes de la degradacio, que poden difondre fins a la capa
liguida o romandre al biofilm. Cal contemplar també el creixement de la biomassa i el
despreniment de certa part d’aquesta biomassa, ja sia per mort cel-lular o arrossegament
de la fase liquida. Depenent del contingut en humitat de la fase gas es pot donar
evaporacio de la fase liquida (Devinny i Ramesh, 2005).
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Figura 9: Fenomens fisics i microbiologics que tenen lloc a l'interior d’'un biofiltre
percolador. Font: Adaptada de Devinny i Ramesh (2005).

En el procés d’eliminaci6 d’un contaminant de la fase gas €s poden considerar dues
etapes clau:

e La capacitat de biodegradacio per part dels microorganismes.
e Laresistencia a la transferencia del contaminant des de la fase gas a la fase liquida
i/o biofilm.

2.3.1. Degradacié biologica del sulfur d’hidrogen

L’eliminacié biologica del sulfur d’hidrogen es pot realitzar amb metodes directes o
indirectes. El metode directe consisteix en 1’oxidacidé del sulfur d’hidrogen per part de
bacteris fotoautotrofics o quimiolitotrofics. Aquests bacteris usen el sulfur d’hidrogen
com a donador d’clectrons i I’oxiden a sofre o sulfat, i el dioxid de carboni com a font de
carboni. Amb la diferéencia que els fotoautotrofics usen I’energia del sol i els
quimiolitotrofics usen 1’energia dels compostos reduits. Els fotoautotrofics usen el dioxid
de carboni com a acceptor d’electrons, mentre que les quimiolitotrofiques usen 1’oxigen o
el nitrat/nitrit, depenent de si son espécies aerobies o anaerobies, respectivament. El
metode indirecte consisteix en realitzar ’oxidacié del sulfur d’hidrogen mitjancant un
agent oxidant i regenerar I’oxidant mitjancant els microorganismes. A la Figura 10 es
mostra un esquema del cicle biologic del sofre, on s’observen els processos d’oxidacio
directa efectuats per bacteris quimiolitotrofics i fotoautotrofics (Zhang i col., 2008).
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Figura 10: Esquema del cicle biologic del sofre. Font: Adaptada de Tang i col. (2009)
i Kuenen (1975).

Els microorganismes responsables de la degradacio del sulfur d’hidrogen son sulfuro
oxidants (anomenats SOB, de Sulfur Oxidizing Bacteria). De la revisié bibliografica se’n
despren que el tipus de microorganismes responsables de 1’oxidacio del sulfur d’hidrogen
depenen en gran mesura de les condicions d’operacié (pH, concentraci6é d’oxigen, carrega
de contaminant i inocul).

Els bacteris quimiolitotrofics, també anomenats incolors del sofre (colorless sulphur
bacteria), son entre d’altres: Thiobacillus, Acidithiobacillus, Achromatium, Beggiatoa,
Thiothrix, Thioplaca, Thiomicrospira, Thiosphaera i Thermothrix. Alguns d’aquests
generes, com ara Thiobacillus o Acidithiobacillus, sén capacos de viure en ambients
extremadament acids, ja que un dels productes de la reaccid d’oxidacio és I’acid sulfuric
(Tang i col., 2009). En general el génere més usat en la biofiltracio del sulfur d’hidrogen
és Thiobacillus, ja que té pocs requeriments de nutrients, usa I’oxidacié el sulfur
d’hidrogen com a font d’energia i el dioxid de carboni com a font de carboni (Rattanapan
i Ounsaneha, 2012). Per exemple, Silva i col. (2012) van estudiar 1’eliminacié de sulfur
d’hidrogen 1 sulfur de dimetil en dos biofiltres percoladors en série. Van inocular el
primer biofiltre amb A. thiooxidans i el segon amb T. thioparus, el sulfur d’hidrogen
s’eliminava al primer biofiltre, mentre que el sulfur de dimetil s’eliminava al segon
biofiltre.

Les condicions a ’interior d’un biofiltre varien al llarg de 1’altura, ja que a I’entrada del
reactor es dona una major concentracidé que va disminuint al llarg de I’altura de I’equip.
En aquest sentit al treball de Maestre i col. (2010) s’estudia la poblacioé bacteriana en un
biofiltre percolador a escala laboratori inoculat amb fangs de I’Estacié depuradora de
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Manresa, eliminant unes 2000 ppm, de sulfur d’hidrogen i treballant a pH 6.5-7. El
génere dominant al biofiltre era Thiothrix, observaren que a la primera part del reactor
(entrada del sulfur d’hidrogen) les espécies dominants eren 100 % SOB, entre elles
Thiobacillus intermedia i Sulfurimonas denitrificans, que sén espécies facultatives
anaerobies. Aquest fet és consistent amb la dinamica del BFP, ja que a I’entrada és on
existeix un major rati de sulfur d’hidrogen/oxigen, per tant a I’entrada del BFP és donen
les condicions amb més deéficit d’oxigen de tot el biofiltre. A la sortida del reactor
observaren un 70 % de SOB, majoritariament del genere Thiothrix. La reduccié en la
poblacio de SOB al llarg del bioreactor I’atribueixen a la reduccié en la concentracié de
sulfur d’hidrogen a les ultimes capes.

L’oxidaci6 del sulfur d’hidrogen pot realitzar-se en condicions aerobiques o anoxiques
(Montebello i col., 2012), de tal manera que 1’acceptor d’electrons sera 1’oxigen o el
nitrat, respectivament. En el procés aerobic d’oxidacio del sulfur d’hidrogen els productes
majoritaris son sofre (solid pastos) i sulfat, d’acord amb les reaccions 7-11 (Madigan i
col., 2009):

HS(g) < HaSag) Dissolucio 4
H2S (g <> HS ag+ H ag) Dissociacid 8
HS (ag) + 0.5 O2 ag = S’ + OH (ag) AG”=-209.4 KJ reaccié™ 9
S% + 3/2050q) + H20 — SO (aqyt 2H gy AG®=-587.1 KJ reacci6™ 10
HS ag) + 2 02 (ag) = SO4” @+ Hag) AG"'=-798.2 KJ reacci6™ 11

Alguns autors suposen que té lloc d’acord amb les reaccions 7-10 (Chung i col., 1996),
mentre que altres estudis suposen que la degradacio es déna directament amb la conversio
a sulfat, d’acord amb les reaccions 7, 8 i 11 (Kimi col., 2002).

En cas de realitzar aquest procés en un biofiltre percolador, el sulfat pot ésser eliminat
mitjancant purgues de la fase liquida, mentre que el sofre elemental és més facil que
pugui quedar retingut en el material degut a la seva insolubilitat. L’acumulaci6é de sofre
elemental augmenta els costos d’operaci6 de I’equip, ja que €s necessaria més energia per
tal d’impulsar el gas a tractar. Addicionalment, a I’augmentar ’acumulacié de sofre a
I’equip, es redueix el temps de contacte entre les fases gas i liquida, augmentat els
problemes de transferencia de materia associats al tractament aerobi del sulfur
d’hidrogen. Davant d’un episodi d’acumulacio, si no es realitza cap accio correctora, es
pot donar I’obturacio total del llit, que es traduira en la impossibilitat del corrent de gas de

travessar el llit, i ’obligacio a la parada i neteja i/o canvi del material (Fortuny i col.,
2008).
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2.3.2. La transferéncia de materia en el procés de biodegradacié del sulfur
d’hidrogen

Els fenomens de transferéncia de matéria han estat un tema d’estudi rellevant en el mén
de I’enginyeria, ja que molts processos industrials de separacid es basen en aquests
fenomens (per exemple la destil-lacio, la absorcid, la condensacio i 1’extraccio). En
general, 1’estudi del procés de transport d’un solut d’una fase gas a una altra fase liquida
es descriu a partir de la teoria de la doble pel-licula (Lewis i Whitman, 1924). Aquesta
teoria es basa en considerar que la resisténcia a la transferéncia és deguda a I’existéncia
de dues pel-licules molt primes, que es troben a ambdos costats de la interfase gas-liquid
(Figura 11). A les pel-licules properes a la interfase se les anomena interfases gas i liquid,
i es consideren estacionaries. La transferéncia a les interfases gas i liquida és lenta, ja que
es dona per difusi6 molecular. Fora de les interfases, a les fases gas i liquida, hi ha
agitacio i, per tant, la transferéncia es dona per turbuléncia. A la interfase gas-liquid les
fases es troben en equilibri. Aquest equilibri es pot descriure per la llei de Henry (equacio
12). El gradient de concentracio es lineal a cada una de les pel-licules i nul fora d’elles
(Dumont i Delmas, 2003).

|-|=CiG 12

o

On H és el coeficient de Henry (adimensional), Cs i C. son les concentracions a la fase
gas i liquida, respectivament (g m™).

El flux de matéria interficial es defineix com la relacid entre el coeficient parcial, i la
diferencia de concentracio a la interfase i al si de la fase (equacié 13):

N=kg-(Cs—Cq; )=k -(C.,—C,) 13

On N és el flux de matéria expressat (g m? s™), kg i k. son els coeficients parcials de
transferéncia de matéria pel gas i el liquid, respectivament (m s™), Cg i C_ son les
concentracions a la fase gas i liquid, respectivament (g m?®), i Cg; i CL; son les
concentracions a les interfases gas i liquid, respectivament (g m™). Els coeficients de
transferéncia de materia queden definits com una velocitat lineal de pas de contaminant
entre les dues fases.

Les concentracions a la interfase (Cg;i i C;) no es poden mesurar facilment, pero si les
concentracions al si de les fases (Cg i CL). Per aquest motiu, I’equaci6 13 s’expressa de la
forma (equacié 14):

NZKG'(CG_C;)ZKL'(CT__CL) 14
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On Cg i C.” s6n les concentracions en equilibri a la fase gas i la liquida, respectivament
(g m®), Ke i K_ s6n els coeficients de transferéncia de matéria globals per al gas i el
liquid, respectivament (ms™).

Quan es compleix la llei de Henry, els coeficients globals i els individuals de
transferéncia de matéria es relacionen d’acord amb les equacions 15 i 16:

KG kG L
i: 1 +i 16
KL H'kG L

Si els valors de kg i ki son similars, per exemple, quan s’esta treballant en condicions
d’elevada turbulencia, en funcié del coeficient de Henry:

Si el coeficient de Henry és inferior a la unitat, fet que implica que el compost és molt
soluble en aigua, H/k. és menyspreable front 1/ke. Es diu que la velocitat de transferéncia
de materia esta controlada per la resisténcia a la fase gasosa i, per tant (equacio 17):

17

1 1
KG kG
Si el coeficient de Henry és superior a la unitat, el compost és relativament poc soluble en
el liquid, 1/H-ke és menyspreable front 1/k.. Es diu que la velocitat de transferéncia de
mateéria esta controlada per la resisténcia a la fase liquida, d’acord amb I’equacié 18:

ENES 18
I<L kL

Quan es calculen experimentalment els coeficients de transferéncia de massa s’obté el
conjunt coeficient global per area interficial. L’area interficial és diferent a 1’area
especifica, ja que pot haver-hi parts del material que no estan humides, o la biomassa pot
créixer i tapar alguns porus del material. La determinacio de les arees de transferéncia de
massa sol ser complicada, ja que depen del cabals de gas, de liquid i del material emprat
(Kraakman i col., 2011). Els coeficients de transferéncia de massa globals s’usen per
quantificar la transferéncia de matéria en sistemes on, degut a la complexitat de la

dinamica de fluids, és impossible quantificar la contribucio6 de la transferencia deguda a la
turbuléncia i la deguda a la difusivitat (Treybal, 1988).
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El mecanisme de transferéncia de massa depén del regim de circulacio dels fluids:

e Transferéncia de massa molecular: la massa és transferida degut al moviment
molecular dels fluids (moviment individual de les molécules). Es pot donar en
sistemes de fluids estancats 0 amb poc moviment, en régim laminar.

e Transferéncia de massa convectiva: La massa és transferida degut al moviment
global del fluid. Es dona en régim turbulent.

Generalment els dos mecanismes actuen de manera simultania, malgrat que un dels dos
pot dominar quantitativament; si és aixi, només cal considerar el dominant. Els
coeficients de transferencia de massa pels diferents components en una fase, difereixen en
major proporcio entre si en condicions on preval la difusi6 molecular. En condicions de
turbulencia, on la difusi6 molecular perd rellevancia, els coeficients de rapidesa es tornen
similars per tots els components de la fase.

Tenint en compte els processos que anteriorment han estat descrits, a la Figura 11 es
mostra un esquema de les diferents resisténcies i passos que troba I’oxigen per tal
d’arribar als microorganismes. Partint de la fase de gas (bombolla d’aire) cap al liquid (1),
s’arriba a la interfase de contacte gas-liquid, en la qual l’oxigen troba la primera
resistencia, la interfase gas 1/kg (2), la concentracié a la interfase gas-liquid queda
definida pel coeficient de Henry, ’oxigen creua la interfase liquida 1/k. (3), 1 €s
transportat cap al si del liquid mitjancant processos difusius (4). Finalment, és transportat
fins a la paret cel-lular on es troba una nova interfase, en aquest cas, liquid-solid (5 i 6).

[ Interfase gas-liquid ] [ Interfase liquid-solid }
A I I

alioNojoio

}

1/ke 1/k

Concentracio d’oxigen

(o)

[ Fase gas ]

[ Fase liquida ]

N
>

Distancia de transport z

Figura 11: Passos i resistencies a la transferencia d’oxigen fins als microorganismes.
On 1. Bombolla de gas, 2. Interfase gas, 3. Interfase liquida, 4. Fase liquida, 5.
Interfase liquida, 6. Fase sdlida, H:Coeficient de Henry i ks i k.. Coeficients
individuals de transferencia de materia gas i liquid, respectivament. Font: Adaptada
de Garcia-Ochoa i Gomez (2009).
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2.3.3. Transferéncia intensiva d’oxigen a la fase aquosa

La majoria dels processos microbiologics usats a nivell industrial sén aerobics, i
generalment es duen a terme en fase aquosa, que conté sals i substancies organiques. En
aquests processos l’oxigen és un substrat clau pel creixement de la biomassa i la
degradaci6 metabolica. Existeixen una gran varietat de factors que afecten a la
transferéncia d’oxigen, des de les caracteristiques de la fase aquosa, la configuracié del
reactor, el tipus de sistema d’aeracio, entre d’altres. Per aquest motiu es troben una gran
varietat d’estudis on 1’objectiu és la determinaci6 del coeficient de transferéncia de
materia com a parametre de caracteritzaci6. La determinacid dels coeficients de
transferencia de materia és clau en el disseny de bioreactors (Garcia-Ochoa i Gomez,
2009).

Donada la importancia de 1’aeracid en els sistemes biologics s’han estudiat diversos tipus
de reactors d’oxigenacio, que es diferencien en el tipus de dispersid, el contingut en fase
gas al reactor, I’area interficial entre les fases i el consum energetic per tal de dispersar la
fase gas. Aquests dispositius es poden dividir en tres grups en funcio del subministrament
de I’energia mecanica per a la mescla de les fases i la circulacié dels fluids (Gourich i
col., 2007):

e Tancs agitats (RCTA) o columnes on la fase gas es mesclada amb la fase liquida
subministrant ’energia mecanica a través d’agitadors (Joshi i col., 1982).

e Reactors impulsats per la fase gas on la potencia és subministrada per la fase gas.
Aquest és el cas de les columnes de bombolleig, que son reactors pneumaticament
agitats (Kantarci i col., 2005). També dels airlifts, que sén reactors amb un
deflector concéntric que separa el reactor en dues parts connectades
hidraulicament per la part superior i inferior, on es subministra gas només a una
de les zones i d’aquesta manera s’aconsegueix la circulacidé del fluid (Roukas i
Mantzouridou, 2001). Els reactors empacats, on I’energia subministrada per a la
mescla és I’energia cinética del gas (Deront i col., 1998).

e Reactors impulsats per la fase liquida on I’energia mecanica és subministrada a
través del liquid, seria el cas dels jet loop reactors, aquest tipus de reactors usen
un jet venturi per tal de subministrar la fase gas i alhora mesclar les fases
(Havelka i col., 2000).

Els dispositius venturi constitueixen un tipus especial de contactors gas-liquid, ja que
depenent del tipus de fluid primari que s’usi es poden classificar al segon o tercer grup.
Aquests dispositius estan formats per un tram convergent, una zona d’aspiracio, el coll o
zona de mescla i un tram divergent. El fluid primari entra pel tram convergent creant una
depressio al coll del venturi, que provoca ’aspiracio del fluid secundari, els dos fluids es
barregen intimament al coll i a través del tram divergent, on es dona la recuperacio de la
pressié (Figura 12). Els jets venturi operen segons el mateix principi, pero en aquest cas, a
I’entrada del fluid primari s’instal-la un broquet, que provoca un jet o doll del fluid
primari amb una elevada energia mecanica.
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Aspiracio

Coll venturi

Tram convergent Tram divergent

Figura 12: Ejector venturi. On Diy i Di, sén els diametres dels punts 1i 2, P1i P, sén
les pressions als punts 1i 2, uq i u, sén les velocitats lineals als punts 1i 2, i h és la
diferencia de pressio entre els punts 1i 2.

Aquests tipus d’equips han adquirit rellevancia en el camp de I’absorcié degut a les
elevades arees de transferéncia que provoquen, de I’ordre de 25000-70000 m? m*
(Cramers i col., 1992). Els dispositius venturi presenten com a avantatges que 1’entrada
del fluid secundari no requereix un equip extern per bombejar-lo, i per altra banda
generen elevats coeficients volumetrics de transferencia de matéria, degut a les elevades
velocitats de cisallament que provoca el jet (Zahradnik i col., 1997, Havelka i col., 2000).
El coeficient de transferéncia de matéria per aquest tipus d’equips €s dos ordres de

magnitud superior al obtingut amb els sistemes convencionals d’aeracié (Zhu i col.,
1992).

Els dispositius venturi es poden agrupar en dos grups. En primer lloc els ejectors gas-
liquid, que usen la fase gas com a fluid primari, generant infinitat de petites bombolles
d’aigua a la fase gas. Aquest tipus d’equips sén molt usats a 1’industria quimica per
processos d’absorcio i stripping (Brahim i col., 1984). En segon lloc els ejectors liquid-
gas, que usen la fase liquida com a fluid primari. A I"operar aquest tipus d’equips s’obté
un corrent bifasic de bombolles (Mandal i col., 2005). Els ejectors venturi han demostrat
ser utils en I’eliminacié de contaminants en corrents gasosos en sistemes jet-venturi
scrubber (Gamisans, 2001).

La majoria dels estudis referents als dispositius venturi es centren en ’efecte de la
configuracio de les diferents parts internes, per tal d’avaluar I’efecte que presenta sobre la
transferéncia d’oxigen i la hidrodinamica del sistema (Balamurugan i col., 2008, Yadav i
Patwardhan, 2008). Un altre tema ampliament estudiat és la dissipacio d’energia i el hold
up (rati de cabals) en aquest tipus de sistemes, amb 1’objectiu de poder predir el consum
energeétic (perdua de carrega) en funcié del hold up (Arunagiri i col., 2008).

L’efecte de les caracteristiques de les fases gas 1 liquida sobre la transferéncia d’oxigen
també s’ha estudiat ampliament, en columnes de bombolleig afegint tensioactius (Jeng i
col., 1986), en RCTAs afegint agents per variar la viscositat i la tensié superficial de la

39



2. Introducci6 general

fase liquida (Linek i col., 2005a), i variant la densitat del gas aspirat en sistemes jet
venturi (Cramers i Beenackers, 2001).

2.4.Modelitzacio del procés de biofiltracié

Un model d’un biofiltre compren les equacions descriptives dels fenomens que ocorren a
I’interior del bioreactor. La modelitzaci6 hauria de permetre fer prediccions sobre el
funcionament d’un biofiltre sense haver d’experimentar, i alhora, servir per desenvolupar
estratégies de control i optimitzaci6 dels parametres clau. L’interés en la modelitzacio rau
en el fet de que un model matematic acurat permet predir el comportament de I’equip
davant diverses situacions, com per exemple un augment sobtat en la concentracio
d’entrada o la parada de la recirculacio de la fase liquida. Addicionalment, pot permetre
una millora en el disseny de nous equips. Com ja s’ha explicat en apartats anteriors, el
procés de biofiltraci6 depén d’una gran varietat de fenomens, i a priori, és complicat
predir la resposta de 1’equip davant d’un imprevist. Pel cas concret del tractament de H»S,
i en relacio a la formacié de sofre elemental durant el proces de biofiltracio, el model
matematic pot ésser ’eina per quantificar la quantitat d’aire que cal aportar al sistema per
oxidar completament el sulfur d’hidrogen a sulfat.

Els models es poden classificar en dos grans grups segons si estan descrits en estat
estacionari o en condicions dinamiques. Els models estacionaris consideren que les
variables (concentracié d’entrada, cabal de recirculaci6,..) son constants al llarg del
temps, mentre que els models dinamics consideren que hi ha fluctuacions al llarg del
temps, i poden descriure les transicions en les variables d’estat davant qualsevol canvi en
les variables d’entrada del model.

El primer model relacionat amb la biofiltracié en fase gas va ser publicat per Ottengraf i
Vandenoever (1983). En aquest model es considera que la resistencia interficial és
negligible, i que les fases gas i liquida estan en equilibri, amb un flux de gas de tipus pistd
(sense dispersi6 axial). Per altra banda, es considera que el gruix del biofilm és molt petit
en comparacio al gruix del material i, per tant, tot i les rugositats del material de
rebliment, es pot considerar el biofilm com una lamina. Aquesta suposicio permet definir
que la difusio sols té lloc en la direccio perpendicular a la capa de biofilm. La cinetica és
descrita mitjancant les equacions de Michaelis-Menten, comparant simulacions amb tres
tipus de cinétiques: considerant que la cinética era de primer ordre, una cinética d’orde
zero amb una velocitat maxima de reaccié 1 una cinética d’ordre zero amb limitacio per
difusi6. Aquest model va ésser resolt analiticament. Els avencos en computacio
matematica han permes la modelitzacié6 de sistemes d’equacions cada vegada més
complexos i, per tant, presumiblement més propers als biofiltres reals. A dia d’avui
encara s’usa ampliament el model de Ottengraf i Vandenoever (1983) degut a la seva
simplicitat. Alguns autors l'usen per tal de determinar la cinética de degradacido en
biofiltres (Oyarzdn i col., 2003, Shareefdeen i col., 2011).

Anys més tard Devinny 1 Hodge (1995) van estudiar I’eliminaci6 d’etanol en fase gas en
tres biofiltres reblerts de compost, zeolita i carbd actiu. Per tal de desenvolupar el model
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d’aquests equips, van considerar que el flux del gas era laminar, que la composicio del
material de rebliment (contingut en aigua, porositat, capes d’aigua i biofilm) i la
distribucié de la biomassa eren homogenis al llarg del biofiltre. Simulant 1’absorcié del
contaminant com a reversible, amb una cinetica de degradacio de primer ordre. A partir
del model van observar que per augmentar 1’eficacia d’eliminacio, cal usar un material de
rebliment que proporcioni un ambient que potencii el creixement de la biomassa,
disminuir ’area que els microorganismes no poden colonitzar i usar un material
absorbent.

Gairebé paral-lelament Shareefdeen i Baltzis (1994) modelitzaren un biofiltre per a
I’eliminaci6 de tolue. Fou el primer model en que es considerava el biofilm més enlla de
la idea d’una capa plana, ja que van considerar que només una part del material de
rebliment (30 %) era coberta de biofilm (patches). El seu model contempla la variacio del
biofilm amb el temps. Modelitzaren I’esgotament del tolue i1 ’oxigen al biofilm, partint
d’un model anterior per a I’eliminaci6 de metanol, amb el qual veieren que existia
limitacio per oxigen (Shareefdeen i col., 1993). També modelaren I’adsorci6 directa del
gas al solid mitjangant les isotermes de Freundlich. D’acord amb I’estudi de Hodge 1
Devinny (1995), observaren que durant la posta en funcionament el fenomen dominant
era I’adsorcid del contaminant i ’oxigen al material de rebliment, mentre que a ’estat
estacionari dominava la biodegradacio (Shareefdeen i Baltzis, 1994).

Altres fenomens que han estat inclosos en diferents models son: la inhibicio creuada que
es pot donar quan s’elimina més d’un contaminant alhora; o la possibilitat de que hi hagi
una part del biofilm humit i una altre de sec (Mpanias i Baltzis, 1998), juntament amb
I’acumulacié i arrossegament de la biomassa (Alonso i col., 2001).

Quan es tracta de modelitzar un biofiltre convencional, es consideren la fase gas, la fase
biofilm i la fase solida del material de rebliment, sense tenir en compte la fase liquida.
Aixo ve donat pel fet que el reg és realitza de forma esporadica i, per tant, no existeix un
flux continu d’aigua. En aquest cas, si el régim del gas és laminar la transferéncia es pot
descriure en funcié de la difusivitat, i no cal usar els coeficients de transferéncia de
matéria. A la literatura es troben varis exemples d’aquest tipus de models. Alvarez-
Hornos i col. (2008) modelen la transferéncia del gas, la difusié i la biodegradacid, en un
biofiltre convencional amb torba com a material de rebliment per a tractar etilbenze.

A T’hora de modelitzar un biofiltre percolador cal considerar la fase liquida, fet que
augmenta la complexitat del model. Tanmateix, també existeix una fase agquosa als
biofiltres convencionals, que pot tenir més o menys importancia en el procés de modelat
depenent de la quantitat i freqtiéncia del reg. Amb els biofiltres percoladors succeeix un
fenomen similar, ja que hi ha zones per on no passa el liquid, ja sia per que s’han creat
camins preferents per 1’aigua, o perque el reg no arriba a tot el material. Per tant, s’ha de
considerar que qualsevol biofiltre amb el que es treballi es situara entre el biofiltre
percolador ideal (amb liquid que percola per tot el material), i el biofiltre convencional
ideal (on la capa de liquid sobre el material és negligible) (Devinny i Ramesh, 2005).
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Al modelitzar un biofiltre percolador, és comu utilitzar els coeficients de transferéncia de
materia, que generalment, es calculen mitjancant equacions empiriques, degut a
I’existéncia de la interfase gas-liquid. Per exemple Kim i Deshusses (2003) modelitzaren
un BFP pel tractament de sulfur d’hidrogen, considerant que no existia limitacid per
oxigen i dividiren el biofilm entre biofilm humit i biofilm sec. Van definir tres coeficients
de transferéncia de matéria: kg1, kg2 1 ki, corresponents als coeficients de transferéncia
gas-liquid, gas-biofilm i liquid-biofilm, respectivament. Donat que a la zona del biofilm
que és seca, la transferéncia de matéria es dona directament del gas al biofilm (kgz). Per
calcular la fraccié de biofilm humit/sec i els coeficients de transferéncia de matéria (kg i
k.) van utilitzar les equacions d’Onda (Onda i col., 1968). En aquest sentit Li i col.
(2003), van modelitzar un biofiltre convencional per a eliminar olors procedents de la
industria paperera (HzS, Me;S, MeSH i Me,S;), mitjancant dos biofiltres reblerts amb
escorca de pi (85 %) i compost (15 %). Van calcular el coeficient global de transferéncia
de mateéria del gas mitjancant equacions empiriques a partir dels valors de la difusivitat, el
nombre de Reynolds i el nombre de Schmidt.

Existeixen alguns treballs on és considera addicionalment la dispersié axial, com per
exemple al treball de Silva i col. (2012). Tanmateix, alguns estudis demostren que la
dispersio axial als temps de residencia que es sol treballar en biofiltracid, és practicament
negligible, només cal considerar-los si s’opera amb velocitats de la fase gas molt
superiors, amb temps de residéncia del gas de I’ordre de pocs segons (Hodge i Devinny,
1997).

Per altra banda, una descripcié més complerta correspon a Dorado et at. (2012b, 2012c).
En aquests treballs, els autors estudien I’acumulaci6 de biomassa en un biofiltre
convencional per a I’eliminaci6é de tolue i posteriorment en modelitzen la seva evolucio.
En aquest treball usen els coeficients de materia calculats experimentalment en estudis
previs (Dorado i col., 2009).

En relacié als efectes del creixement de la biomassa en biofiltres percoladors Alonso i
col. (1997) suposen un contingut variable de biofilm al llarg del reactor, considerant que
tota la biomassa ¢és viable, incorporant I’increment en la dificultat de la transferéncia al
augmentar el contingut en biomassa. Els mateixos autors suposen que només existeix
limitacié en la difusid del contaminant a través del biofilm, sense limitacié d’oxigen.
Posteriorment, Okkerse i col. (1999) van simular un biofiltre percolador, considerant la
inactivacio de la biomassa degut a I’excesiva acidificacid del biofilm, i relacionant el
creixement de la biomassa amb la perdua de carrega a través del llit. Van determinar els
coeficients de transferencia de materia experimentalment en el mateix reactor que usen
per a la simulacio.
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3. Estudi i seguiment d'un biofiltre percolador industrial per a la desulfuracié del biogas

3.1.Introducci6

En I’ambit industrial hi ha pocs exemples documentats de biofiltres percoladors aplicats a
I’eliminacié del sulfur d’hidrogen present al biogas. La majoria d’equips implementats a
escala industrial s’usen pel tractament d’olors, amb un baix contingut en sulfur
d’hidrogen. Es el cas del treball de Gabriel i Deshusses (2003), que van convertir un
scrubber quimic en un biofiltre percolador per a eliminar entre 5-25 ppm, de H.S (i altres
compostos sulfurosos) amb un temps de residéncia de 1.6-2.3 s. Martin i col. (2002) van
treballar amb dos biofiltres percoladors per a 1’eliminacid de les olors procedents del
desbast i I’espessidor d’una EDAR, eliminant unes 250 ppm, de H,S.

A escala industrial, els biorentadors son els equips més usats per a I’eliminacié de H,S a
moderades-altes carregues. En aquesta linia, Nishimura i Yoda (1997) van estudiar
I’eliminacié a escala industrial del sulfur d’hidrogen present al biogas en un rang de
concentracions de 300-2000 ppmy obtenint una eficacia d’eliminacio del 90 %. El sistema
consisteix en 1’absorcié del sulfur d’hidrogen en medi basic, i la posterior oxidacio del
sulfur d’hidrogen a sofre elemental en un RCTA. En la mateixa linia, perd operant a
pressions superiors, Janssen (2001) operaren un biorentador per a I’eliminaci6 del sulfur
d’hidrogen present al gas natural, en un rang de concentracié de 70 a 300 ppmy, obtenint
un gas de sortida amb 1 ppm, de H,S. Es tracta d’un procés patentat (Thiopaq®) que
permet tractar el gas natural a altes pressions (5-53 bar), i valoritzar el sofre elemental per
al seu Us agricola.

Tot 1 que, en general, els biofiltres convencionals s’usen per eliminar baixes carregues de
sulfur d’hidrogen, existeix un procés patentat anomenat BIO-Sulfex® consistent en
I’eliminacié d’altes carregues de sulfur d’hidrogen mitjangant aquesta tecnologia. El
procés ha estat aplicat en el tractament de fins a 350 m® h™ de biogas amb un contingut en
sulfur d’hidrogen de 5000 ppm,. S’addiciona una fase liquida de neteja a fi d’evitar
I’obturacié del 1lit o una excessiva acidificacidé del medi, provocada per I’acumulacié de
sofre o sulfat al biofilm, respectivament. Alhora, aquesta fase liquida proporciona als
microorganismes els nutrients i la humitat necessaries per al seu creixement (Schieder i
col., 2003).

Per a I’eliminacié d’altes carregues de sulfur d’hidrogen mitjangant biofiltres percoladors
existeixen algunes patents. Una d’elles anomenada DMT BioSulfurex®, consta d’un
compressor d’aire per subministrar I’oxigen necessari per al procés de degradacid
biologica. En aquest procés el cabal d’aire que entra a 1’equip és controlat mitjangant
mesures de la concentracio d’oxigen dissolt i el cabal de biogas tractat. Addicionalment el
procés consta d’un sistema de calefaccio de la fase liquida recirculada per tal d’assegurar
una temperatura optima pels microorganismes. Els autors afirmen que aquest sistema
permet obtenir eficacies d’eliminaci6 superiors al 98 % eliminant de 1000 a 3000 ppm, de
H.S (DMT Environmental Technology, 2013). Un sistema molt similar a ’anterior és la
patent BIDOX®. Aquest biofiltre permet I’eliminaci6 de 10000 ppm, de sulfur
d’hidrogen obtenint una sortida de 50 ppm,, amb un cabal de biogas en el rang de 50-
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3000 m* h™. No s’especifica com s’afegeix aire al procés biologic, perd asseguren que el
producte majoritari de la degradaci6 és el sulfat, degut al baix pH d’operacié (Colsen
International b.v.. (2013). En la mateixa linia ’empresa Bioway America Inc. ofereix
varis biofiltres percoladors per a I’eliminacio de fins a 800 ppmy de H,S, anomenats:
ZeroChem™ i Purspring™. Aquests sistemes usen aigua per a la regulacio del pH i Iaire
és subministrat directament a la fase gas (Van Durme i col., 2002).

Degut a la poca informacié que es té del funcionament dels biofiltres percoladors a nivell
industrial, resulta altament interessant poder monitoritzar una instal-lacié d’aquestes
caracteristiques. Aix0 permetra determinar quines problematiques pot presentar la
biofiltracié quan s’eliminen altes carregues de sulfur d’hidrogen present al biogas, a les
condicions que es donen a I’operar un equip industrial: carrega variable, parades sobtades
degut a fallades técniques i periodes llargs d’operacio, entre d’altres.

3.2.Parametres que defineixen I'eficacia de la biofiltracié

Per tal de descriure el comportament d’un bioreactor s’usen una série de parametres que
permeten la comparacid d’equips que treballen en condicions diferents. El temps de
residencia del Ilit buit (EBRT de Empty Bed Residence Time) es defineix com el temps
que tarda el gas en travessar el reactor buit, és a dir; sense considerar el volum que ocupa
el rebliment, s’expressa amb I’equacio 19:
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On 1 és el temps de residéncia del gas (s), Vg és el volum total del reactor (m®) i Fg és el
cabal de gas (m® s). L’EBRT és un factor clau per al funcionament dels bioreactors, ja
que ens dona una idea del temps durant el qual el contaminant esta en contacte amb la
fase liquida i/o biopel-licula. EIl temps de residéncia del gas ha de ser suficient per
permetre la transferéncia de matéria de la fase gas a la fase liquida.

La carrega de contaminat (IL de Inlet Load) correspon al cabal massic de contaminant
que entra al reactor per unitat de volum d’aquest (equacio 20).

CG,in,HZS' FG
Vbed

IL = 20

On Cg.intzs 6s la concentracié d’entrada del contaminant (g m™) i Vieq és el volum del
material de rebliment (m®). La carrega de contaminat s’expressa en (g m>s™).

L’eficiéncia d’eliminacié (% RE de Removal Efficiency) correspon a la concentracio de
contaminant eliminat pel biofiltre, expressat com a percentatge (equacio 21). L’eficiéncia
d’eliminaci6 es aplicable a un bioreactor especific, no es pot usar per comparar diferents
equips, ja que no considera ni el cabal de gas a tractar ni el volum del reactor.
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%RE = CG,in,HZS_CG,out,HZS .100 21

G.inH,S

On Cgintzs | CeoutHzs SON, respectivament, la concentracid d’entrada i de sortida del
contaminant (g m*).

La capacitat d’eliminacié (EC de Elimination Capacity) es definida com la massa de
contaminant degradat per unitat de volum del reactor i per unitat de temps (equacio 22).

EC = CG,in,st_ CG,out,HZS i FG 22
Vbed

La capacitat d’eliminaci6 s’expressa amb unitats de (g m? sh.

La velocitat de percolacié del liquid (TLV de Trickling liquid velocity) es defineix com la
velocitat de pas de liquid a través del reactor, considerant el volum del material (m s-1)
(equacié 23):

R

23
Abed. (1_€mat )

TLV =

On Apeq €s la seccio del Illit (mz), i emat és la porositat del material de rebliment
(adimensional). Aquest parametre és de vital importancia per el correcte funcionament
dels biofiltres, ja que si la velocitat de pas de la fase liquida és superior a 10 m h™ d’acord
amb Kim i Deshusses (2008), 0 20 m h™ segons Kennes i Veiga (2001), es pot donar un
arrossegament excessiu de la biomassa adherida al material de rebliment, amb la
consequent inactivacié del sistema.

La porositat del material es defineix com la fraccidé de I’interior del reactor que es buida,
d’acord amb I’equaci6 24:

24

On Vy és el volum del material de rebliment que esta buit i V1 és el volum total de
material (m®). La porositat es defineix com la fraccié entre ’espai buit a I’interior del
biofiltre, que pot ocupar el gas, i el volum total del reactor, aquest parametre és Util ja que
permet calcular la velocitat real de pas del gas.
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La porositat queda definida per ’equacio 25:

25

On Vg és el volum que ocupa la fase gas (1’espai buit del reactor) i Vipeg €S €l volum de Ilit
(m°).

Una altra informaci6é valuosa al treballar amb un BFP per al tractament del sulfur
d’hidrogen ¢€s el percentatge de conversié a sulfat. Aquest ha estat calculat mitjangant un
balan¢ de materia d’especies de sofre a I’equip. S’ha suposat que les uniques especies
sulfuroses presents a I’interior del BFP son sulfur d’hidrogen, sulfat i sofre elemental.
Aquest suposit es comprovara amb analisi periodics de la fase liquida. D’acord amb el
publicat en altres treballs s’observa que en el procés de degradacio biologica del sulfur
d’hidrogen els productes dominants son sulfat i sofre elemental (Shareefdeen i col.,
2003). El balan¢ de materia es realitza mitjancant les equacions 26, 27 i 28:

— 2— 0 2
S—H; SEliminat dela fase gas — S— SO4 Generat + S-S Generat 6
S — H;SEiimi =S — HySpioeas d’ — S — H,Sgiog: - 27
29Eliminat de la fase gas 29Biogas d'entrada 29Biogas de sortida
—S02%~ =S —S03%- — S —S02%" 28
S —S0% Generat S—S0% Alapurga S — S04 Alaigua drentrada

Per la comparacié de la conversio a sulfat de diferents operacions s’usa el percentatge de
conversio a sulfat (equacio 29):

S-S0%

4 Format a la fase liquida 100 29

—H,S

2™ Eliminat de la fase gas

% conversid sulfats =

3.3.Antecedents

El treball presentat en aquest capitol s’ha realitzat majoritariament en un biofiltre
percolador a escala industrial situat a la EDAR de Manresa i St. Joan de Vilatorrada
(EDARM), dissenyat per investigadors de la Escolat Politécnica Superior d’Enginyeria de
Manresa (EPSEM) i de la Universitat Autonoma de Barcelona (UAB) (Tomas i col.,
2007), conjuntament amb 1’empresa Casals Cardona Ind. S.A. qui se n’encarrega també
de la construccio. A la Figura 13 es mostra (en groc) la situacié del BFP a la EDAR.
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Plu capprncp

Figura 13: Localitzacio del BFP a la EDAR de Manresa i St. Joan de Vilatorrada.
Font: Aiglies de Manresa

En el treball publicat per Tomas i col. (2009) es troben els resultats de I’operacié de 4
mesos 1 mig d’aquest equip. La capacitat maxima d’eliminacié en aquest periode va ser
de 170 g H,S m=h? després de 65 dies d’operacio, amb una eficacia d’eliminacié mitjana
superior al 99 %. Els autors van observar que el cabal d’aire subministrat era inversament
proporcional al cabal d’entrada de biogas, ja que l’aire era subministrat amb un
compressor d’aire directament a la fase liquida del BFP, 1 la pressio a I’interior del BFP
depenia de la pressio a la linia de gas. Les variacions de pressié enregistrades eren en el
rang de 0.20-0.52 bar, que es traduien en una entrada variable d’aire en el rang de 20 a 10
m® h™. Per aquest motiu es va decidir instal-lar una valvula reguladora de pressié a
I’entrada del BFP. Per tal facilitar el control de I’equip aquest va ser integrat al sistema
SCADA (Supervisory Control i Data Acquisition) de la EDARM. Per tal de poder
emmagatzemar mes quantitat de biogas es va canviar la pressio de treball dels gasometres
anteriors al BFP, passant de poder operar a 0.5 bar a 2.0 bar.

El biogas és genera en dos digestors anaerobis, de 2550 m® de volum cadascun amb un
cabal d’entrada de fangs de 90 m® dia™. A la sortida és comprimit fins a una pressi6 de
0.5 a 2 bar, depenent del gas que hi hagi emmagatzemat als gasometres 2 i 3 (Figura 14).
El biogas entra al biofiltre després de passar per la valvula reguladora (també anomenada
rampa) de pressié (kromschroeder, Dival 600 DN 50 PN16). Aquesta rampa ofereix una
pressio de sortida de 0.5 bar. El biogas tractat s’emmagatzema al gasometre 1, i depenent
dels requeriments energétics de la planta, és cremat a la caldera o al motor de
cogeneracidé. En condicions climatiques drastiques, quan la produccid de biogas €s
inferior a uns 1000 m® dia™, el motor de cogeneracié no pot subministrar prou energia
calorifica per al procés de digestié anaerobia, i per tant, en aquesta situacid és necessari
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cremar el biogas a la caldera, que proporciona més energia calorifica cremant la mateixa
quantitat de biogas que el motor de cogeneracié. Aquest fenomen es déna habitualment a
I’hivern, quan degut a la reducci6 en la temperatura externa la produccié de biogas
disminueix de forma natural. La torxa és un element de seguretat que permet no superar
les pressions maximes de disseny dels gasometres.

@—i- R- PrESSid ]
= P=0.5 Bar
P=0.5-2.0 Bar m
<
Compressor

-

Digestor Digestor P=0.40-0.45Bar >
anaerobic 1 anaerdbic 2
.o ;} gl =N WL WL
Tora R. Pressio 2
Motor cogeneracio N
P=0mbar —!
g!, | *---  Ajre
R. Pressio 3
TEs510 e
Caldera
P=0.1 Bar m
Purga

Figura 14: Localitzacié del BFP a la linia de gas de la EDAR de Manresa

Per tal de regular el pH a la fase liquida del BFP s’usa I’aigua efluent de la EDAR després
de passar per un filtre de sorra (aquesta aigua s’anomenara d’ara en endavant aigua
industrial). L’addicié d’aigua industrial permet per una banda, proporcionar els nutrients
necessaris per al bon funcionament del procés biologic, i per laltre, renovar la fase
liquida per evitar ’acumulacié de subproductes. Aquest sistema de regulaci6 del pH
permet I’estalvi de reactius, en instal-lacions on el consum d’aigua no suposa cap cost
addicional.

3.4.Materials i metodes
3.4.1. Descripci6 del biofiltre a escala industrial

Els principals parametres de disseny i operacio de la planta es resumeixen a la Taula 4.
Aquest equip va ser dissenyat per tractar una concentracié d’entrada de H,S de 2000-
2500 ppm,, amb un temps de residéncia del gas de 180 segons, suposant un cabal de
biogas de 80 m® h™. L’eficacia en la transferéncia de I’oxigen es va suposar del 10 %.
Tanmateix, determinacions experimentals posteriors revelaren que aquest valor era
sobredimensionat.
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Taula 4. Parametres principals del biofiltre percolador

Parametre Valor Unitats
Cabal de biogas 833 m°h™
Temps de residencia del gas (EBRT) 180 S
Concentracio de sulfur d’hidrogen 2500 ppm,
Volum de llit 5.1 m®
Alcada de llit 4.5 m
Diametre del reactor 1.3 m
Velocitat maxima de pas de liquid 5 mh*
Cabal de recirculacio de liquid 11 m’h?
Volum del decantador 3 m®
Eficacia d’aprofitament d’oxigen 10 %
Cabal d’aire 20 m® h

Aquest biofiltre presenta la peculiaritat de treballar amb un doble pas del gas (Figura 15).
El reactor esta dividit en dues parts per un deflector, de forma que I’interior €s separat en
dues meitats simetriques: Per una de les dues meitats hi circula el gas a contracorrent amb
la fase liquida (moduls 1 12) i per I’altre a concorrent (moduls 3 14). A cada meitat hi ha
dos moduls amb les seves corresponents dutxes, per tant, hi ha 4 nivells de dutxes i 4
moduls d’eliminacio. Aquest disseny permet una velocitat de pas del gas que afavoreix la
degradacidé del sulfur d’hidrogen (EBRT de 180 s), permetent la transferéncia del
contaminant 1 D’oxigen fins al biofilm, disminuint 1’altura de 1’equip, fet que
addicionalment facilita les operacions de manteniment de 1’equip.
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Figura 15: Biofiltre percolador de doble pas amb dos nivells de dutxes.

A la Figura 16 es mostra un planol complert de I’equip amb tots els elements que
conformen el biofiltre percolador. L’equip consta de tres entrades: una d’aigua per a la
regulacio del pH, la del biogas a tractar i I’entrada d’aire mitjangant el compressor. El
biogas tractar surt després de passar pel modul 4 i la purga esta situada a la part inferior
del decantador. A la Figura 17 es mostra una fotografia de 1’equip.
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Figura 16: Diagrama d’enginyeria del biofiltre percolador. On EV: Electrovalvula, OD:
Oxigen dissolt i R: Rotametre. Font: Adaptat de Casals Cardona Ind. S.A.
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3.4.2. Variables monitoritzades

A continuacio, a la Taula 5, es mostren les variables adquirides en funcié de si la mesura
s’efectua on-line o off-line i de forma continua o discontinua.

Taula 5: Classificacio de les mesures efectuades al BFP

Mesura Off-line On-line

Concentraci6 de sulfat
(mg IY) isofreala

purga (mg I™) Concentracio de H,S (ppm,)
Discontinua Entrada Entrada
Sortida Sortida

Mesura de la perdua
de carrega (m. c.a.)
Pressio del BFP (bar)
OD a la recirculacié (mg I'")
pH a la recirculacié (adimensional)
Cabal d’aire i biogas (m* h™)
Consum d’aigua industrial (m®)
% volum de meta (%)
% obertura de la valvula de sortida d’aire (%)
Nivell de liquid al decantador (cm)

Continua -

La mesura del cabal de gas es realitza amb un cabalimetre massic (Endress-Hauser,
IP67/NEMA/Type 4X), situat a I’entrada del biofiltre, just després de la valvula
reguladora de pressi0. La linia d’aigua industrial disposa d’un comptador d’aigua
(Sensus, Multijet meter, concentric Class C, 410M). El comptador d’aigua porta
incorporat un sensor (Sensus, Modul M-Bus, HRI DataUnit B1/08, D=10) per enviar la
senyal a ’'SCADA. Aquesta linia consta d’un rotametre (R 04) (Figura 16). L’aigua
d’entrada és introduida al decantador on es mescla amb I’aigua que ha percolat del
biofiltre. Per altra banda, i a fi de poder recircular ’aigua del decantador, es disposa d’una
bomba que impulsa continuament 1’aigua del decantador cap a les dutxes (Morellimotori,
MA 132 SA 2). La mesura del pH i I’oxigen dissolt es realitza en un by-pass a la sortida
de la bomba de recirculacio.

Per a aportar I’aire necessari per al procés de degradacié biologica del sulfur d’hidrogen,
s’ha utilitzat un compressor d’aire (JSA ferran, Model 40-S) que ofereix un rang de
treball de 10-24 Nm® h™ a la pressi6 de treball del reactor. El cabal d’aire que entra és
mesurat amb un rotametre d’area variable (Georg Fischer, SK 720, 50-500 | h™), que
porta incorporat un transductor que permet transmetre i adquirir la mesura a ’'SCADA.
L’aire s’introdueix directament a la fase liquida, mitjangant un tub perforat.

A la canonada de sortida del biogas hi ha instal-lat un separador de gotes, que actua per
gravetat. A la Taula 6 es descriuen les caracteristiques dels sensors utilitzats per realitzar
les mesures on-line que s’adquireixen de forma continuada.
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Taula 6: Mesures en continu i on-line al BFP de la EDARM

Mesura Tipus de sensor Equip Rang
MO RIS s Sensor diferencial Desin, TPR-18 -1.0-1.0 bar
del BFP
. . Sensor de 4
Oxigen dissolt luminescencia Hach Lange, LDO 0a20mg O, |
pH Sonda pH Crison, 5330 0-14
- . Geroge Fischer, 4.2-32m>hta20
Cabal d’aire Rotametre SK11 0C i1 bar
Cabal de biogds ~ Cabalimetre massic EITeIESs [RELED, 0-160 Nm*h™

Proline t-mass 65
Sensus, Multijet

s . meter, concentric
Comptador d’aigua Class C, 410M

amb sensor R -
L Sensus, Modul M-
electromagnetic

Bus, HRI DataUnit
B1/08, D=10
Prevensigas

Consum d’aigua

% de meta Sensor d’infraroig ~ Edinburgh Sensors 0-100 % v/v
LTD, X149 1SS D
% obertura de Valvula amb 0
sortida d’aire actuador electric I+, J2-H20 0-100 %
Nivell de liquid al ~ Nivell visual gmb Casals Cardona Ind. Minim-Maxim
decantador sensor magnetic S.A.

La mesura de la concentracié de sulfur d’hidrogen a la fase gas es realitza mitjancant un
sensor electroquimic (Sixth Sense, Micro Sensor H,S). El rang de mesura de ’equip és de
0 a 200 ppm, de H,S, amb una concentracid6 maxima admissible de 500 ppm,. Donades
les concentracions d’entrada al BFP (d’un ordre superior al rang de mesura de 1’equip),
cal efectuar una dilucio amb aire per tal de quantificar la concentracio de sulfur
d’hidrogen. Aquesta mesura esta integrada a ’'SCADA, tot 1 que no s’adquireix
continuament, ja que el corrent d’aire que s’usa per fer la dilucid presenta una elevada
variabilitat.

Per tal de fer el seguiment de la hipotética acumulacié de solids (biomassa i sofre
elemental) en el llit, s’efectuen mesures de la pérdua de carrega a I’interior del biofiltre.
Aquesta mesura es realitza amb un sensor de pressié diferencial (Testo, testo 506) amb un
rang de mesura de 0-500 *+ 2.5 Pa. La mesura de la perdua de carrega al modul 1 es
realitza entre els punts de mostreig M1 i M2, la del modul 2 entre els punts de mostreig
M2 i M3, la del modul 3 entre els punts de mostreig M3 i M4, i finalment, la pérdua de

carrega al modul 4 es mesura entre la pressa de mostra M4 i la sortida de 1’equip (Figura
18).
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Figura 18: Punts de mesura de la pressié diferencial M1, M2, M3 i M4 al BFP de la
EDARM

3.4.3. Analisi off-line de les espécies generades

La frequéncia de mostreig de la fase aquosa i dels solids acumulats dependra dels
diferents periodes estudiats i la variabilitat de cada un d’ells. En el periode de posta en
funcionament es mostreja diariament la fase liquida, a partir d’aquest punt cada dos dies.

a) Determinacio de sulfat a la fase aquosa

La concentracié de sulfat a la fase aquosa es mesura mitjancant cromatografia ionica
(Dionex Corporation, Model lonPac AS9-HC). S’extreu mostra del cabal de purga i es
prepara una dilucié 1:50 de la mostra, cal filtrar les mostres per tal d’eliminar el sofre
elemental que podria provocar 1’obturacio de la columna (Milipore, Millex® Syringe
Filter Units, Sterile, 25 mm, Hydrophobic PTFE). S’usa carbonat sodic com a eluent, 9
mM Na,COj3 (Fisher Scientific, Sodium Carbonate Anhydrous ACS, EMD Chemicals).
Es determina la concentracio de sulfat a I’aigua d’entrada i a la purga del BFP.
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b) Determinacié de sofre

El sofre acumulat al material de rebliment s’ha analitzat amb dues metodologies, la
primera mitjangant I’analisi elemental, i la segona amb un métode colorimétric
desenvolupat per aquest tipus de mostres. L’analisi elemental ha estat realitzat pels
serveis cientificotécnics de la UAB, amb un assecat previ de la mostra a 105 °C durant 24
hores.

El métode colorimétric usat es basa en el metode de Soérbo (1957), que va ser
desenvolupat per determinar el contingut en sofre de mostres d’hidrocarburs. Per tal
d’aplicar el metode colorimetric a la mostra solida s’han dissolt 50 mg de la mostra
préviament assecada (105 °C durant 24 hores) en 100 ml de acetona, i s’ha seguit el
procediment descrit a continuaci6. També s’ha analitzat el contingut en sofre a la purga
de I’equip.

S’ha desenvolupat una metodologia per tal de determinar sofre elemental en mostres
aquoses basada en el metode de (Sorbo, 1957). La determinacié es basa en la reaccio del
sofre elemental amb el cianat (equacio 30), i posterior reaccié del cianat amb el ferro (111)
que genera un complex soluble en aigua de coloracio vermella (equacio 31), que pot ésser
quantificat mitjancant colorimetria.

30
8CN +Sg — 8 SCN™

31
SCN + Fe** — [Fe(SCN)]**

Cal preparar els reactius A i B:

e Reactiu A: 0.1 M de KCN (Panreac PRS)
e Reactiu B: 10 g de Fe (NO3) 3-9 H,O (Panreac, 99.9 %) i 20 ml de HNO3
(Panreac, 65 %) completat fins a 100 ml d’aigua.

El procediment consisteix en la centrifugacié de 6 ml de mostra (previament agitada) a
4000 rpm durant 13 minuts. La centrifugaci6 es realitza amb una rampa d’acceleracio de
20 rpm s-1, durant 10 min i amb una desacceleracié de 30 rpm s-1, amb un temps total de
centrifugacié de 13 min. A continuacién s’elimina el sobrenedat per decantacié (cal
realitzar aquesta operacié immediatament després de centrifugar, sino el pellet és pot re
suspendre). S’asseca el pellet a 60 0 C durant 12 hores. Llavors s’afegeixen 7 ml
d’acetona (Acetona Panreac HPLC) i es tapen els tubs per evitar I’evaporacio. S’agita el
pellet amb I’acetona al vortex durant 2 minuts a 2700 rpm, aquesta operacio es repeteix
cada 12 hores durant 48 hores, guardant les mostres a la nevera. Es centrifuga de nou la
mostra a 4000 rpm durant 5 min. Es transfereixen 6 ml de la mostra en un altre tub i
s’afegeixen 0.6 ml de reactiu A, s’agita 10 segons al vortex. ES deixa reposar 10 minuts i
s’afegeixen 0.6 ml del reactiu B, s’agita 10 segons al vortex. Finalment es determina
I’absorbancia amb I’espectrofotometre a una longitud d’ona de 460 nm.
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c) Determinaci6 de guix al material de rebliment

Un estudi recent ha demostrat que operant un BFP a pH acid, amb una concentracio
elevada de sulfat (1000-4000 mg I™") i amb la preséncia de cations calci a I'aigua, és
probable que es formi guix (CaSO4) (Loughery, 2012). El guix, al igual que el sofre,
podria acumular-se al material de rebliment impedint el pas del biogas. Per tant és
necessari determinar la quantitat de guix adherida al material de rebliment, per tal de
descartar la hipotesis de que les possibles obturacions siguin degudes a la formacié de
guix. El guix format al material de rebliment s’ha analitzat mitjancant un meétode
gravimetric basat en la precipitacio de sulfat de bari (UNLP, 2013).

3.4.4. Supervisié i control

El sistema supervisor mostra I’estat de les valvules 1 el valor de les variables adquirides.
Per altra banda, es poden regular els sistemes de control des de ’'SCADA i obtenir grafics
historics de totes les variables adquirides. El sistema permet I’emmagatzematge
d’aquestes dades en fitxers en format text (.txt) que posteriorment son usats per a 1’analisi
del funcionament de ’equip (Figura 19).

Cicle Automati .
Sactvat BIOFILTRE GAS Valvula
d’entrada
d’aigua
industrial
|GAS: 65.8Nm3/h] | Tylwiviy 0.0 ppm |
Bomba d [TT: 596913 |
ombade | ™\
. L N @ -«
recirculacié Compressor
d’aigua

Valvula de

al
N4
decantador Valvula de _/ M

sortida d’aire

Nivell liquid

Figura 19: Detall del BFP a 'SCADA de la EDAR de Manresa. On P: Pressi6 a
linterior del BFP (bar), CH4: % de meta a la sortida de I'equip (% v/v), H,S:
Concentracio de sulfur d’hidrogen, entrada o sortida (ppm,), TT: Totalitzador del
consum d’aigua industrial (m®), Q: Cabal d’aire subministrat (m® h™), Ob: Obertura de
la valvula de regulacio de la quantitat d’aire subministrat (%), GAS: cabal de biogas
que entra a l'equip (m°> h'), pH: pH de treball (-) i OD: Oxigen dissolt a la recirculacio

(mg ).
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3.4.5. Sistemes de control automatic

Tal i com s’ha esmentat préviament, el BFP consta de dos sistemes de control automatic:
el control de pH 1 nivell i el control de la quantitat d’aire que es subministra a I’equip
(Figura 20). El control de pH i nivell depen del pH a la recirculacid i el nivell al
decantador, actuant sobre les valvules de purga i d’entrada d’aigua. El control de la
quantitat d’aire depén de la concentracié de meta a la sortida en % (v/v) i de la pressio a
I’interior del reactor, actuant sobre la valvula d’entrada d’aire situada després del
compressor.

’.H L VAVAYAY LAY Control de la
: quantitat d’aire

Control de
pH i nivell

|
N |

__________________________________________________________

Figura 20: Sistemes de control automatic del BFP. On 1. Entrada de biogas, 2.
Entrada d’aigua, 3. Sortida d’aire en excés, 4. Compressor, 5. Valvula de purga, 6.
Bomba de recirculacié i 7. Sortida de biogas. PS: Sensor de pressio, MS: Sensor de
meta i LS: Sensor de nivell.
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a) Control del pH i nivell

Les reaccions biologiques de degradacié del sulfur d’hidrogen comporten 1’acidificacio
del medi aqués (equacions 7-11). Per aquest motiu és necessari controlar el pH
d’operaci6. La regulacié del pH es realitza mitjangant un sistema de control de pH i
nivell. Quan el pH d’operaci6 baixa per sota del valor de consigna s’obre la valvula de
purga i ’equip es buida fins al nivell de treball mig, llavors I’equip s’omple amb aigua
industrial fins assolir el nivell de treball normal, aquest procés es repetira fins que el pH
d’operacid sigui igual o superior al valor de consigna. La zona de treball esta compresa
entre “Treball” i “Mig”, corresponent a la zona ratllada de la Figura 21. Els nivells “Molt
alt” i “Min” activen les alarmes de 1’equip, per risc d’inundacié i risc de buidat,

respectivament.
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Figura 21: Control pH i nivell d’aigua al decantador

Mivell d'aigua decantodor

A la Taula 7 es descriu el funcionament del sistema de control de pH i nivell en funcié del
nivell de liquid mesurat al BFP, I’estat en el que es troba 1’equip i les accions que empren

el sistema de control automatic.
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Taula 7: Accions corresponents al control de nivell

Nivell d’aigua al Accions del sistema de
decantador control
Purga oberta

Molt alt < Nivell < Treball

Treball < Nivell < Mig

Mig < Nivell < Min

Nivell < Min

Risc d’inundacio

Zona de treball

Nivell baix

Risc d’avaria de la
bomba de recirculacio
d’aigua

Aportament d’aigua tancat
Control de pH parat
Activacio alarma
Control del pH activat
Purga tancada
Aportament d’aigua obert
Control de pH parat
Purga tancada
Aportament d’aigua obert
Control de pH parat
Parada de la bomba
Activacio alarma

L’aigua que s’usa per a la regulacid del pH aporta també els nutrients necessaris pels
microorganismes (Taula 8). El contingut en nitrogen total ha estat en el rang de 1.5-2.0
mg I?, superior al que s’usa generalment en equips a escala laboratori (Sercu i col.,
2005a). El fosfor total en el rang de 0.8-1.3 mg I'*, aquests valors sén inferiors als usats
en aquests tipus d’equips (Jin i col., 2005b). Les experiéncies prévies amb 1’equip (Tomas
i col., 2009) van demostrar que 1’efluent de la EDARM proporciona els requeriments per

al correcte desenvolupament dels microorganismes. D’altra banda s’ha descartat I’addicio
de carbonats com a font de carboni, ja que el biogas conté una elevada proporcioé de CO;

que sera, en part, transferit a la fase aquosa.

Taula 8: Analisi de l'aigua industrial, anys 2010, 2011 i 2012, dades mitjanes anuals.
On DBOs: Demanda bioquimica d’oxigen, DQO: Demanda quimica d’oxigen, MES:
Materia en suspensioé, MESV: Materia en suspensié volatil, N-NH,: Nitrogen en
forma amoniacal, N-NO,: Nitrogen en forma de nitrat, N-NOj: Nitrogen en forma de
nitrat, NTK: Nitrogen total Kjeldhal i P-tot: Fosfor total. Font: Aiglies de Manresa.

Parametre 2010 2011 2012 Unitats
pH 7.6 7.6 7.7 -
Conductivitat 1457 1410 1404 usS cm*
DBO5 6 6 5 mg I
DQO 38 38 40 mg I*
MES 8 8 7 mg I
MESV 67.0 66.9 68.2 %
N-NH, 0.7 0.6 0.7 mg I
N-NO, 0.05 0.10 0.05 mg I*
N-NOj3 8.3 8.0 9.9 mg I
NTK 2.0 1.5 1.9 mg I
P-tot 0.9 0.8 1.3 mg I
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b) Control del subministrament d’aire al BFP

A fi d’aportar la quantitat d’aire suficient per ’oxidacio, i per altra banda, evitar assolir el
limit d’explosibilitat (5-15 % de meta en aire v/v), es disposa d’una electrovalvula que
permet la regulaciéo de la quantitat d’aire que entra al sistema. Per tal de treballar en
condicions de seguretat s’ha definit una consigna de % de meta (v/v) a la sortida de
I’equip del 50 %, de tal manera quan el % de meta és inferior al valor de consigna s’atura
el compressor. Per altra banda, per tal d’evitar condicions de subpressio i sobrepressio,
també s’atura el compressor quan la pressid és inferior a 0.35 bar i superior a 0.52 bar,
respectivament.

S’ha fixat una consigna de pressié de 0.52 bar. Per tant, quan el % de meta (v/v) és
superior al 50 %, el compressor subministra el 100 % de I’aire fins que la pressio s’acosta
a 0.52, moment en el qual s’obre la valvula de sortida d’aire a I’atmosfera, i aixi,
disminueix la quantitat d’aire que entra al sistema.

3.4.6. Procés d’inoculacio

Per tal d’inocular el BFP s’usen fangs de la recirculacio del reactor biologic (decantacio
secundaria) de la propia depuradora. El procediment d’inoculacidé consisteix en barrejar
1000 litres de fang biologic amb 2000 litres d’aigua de sortida de la depuradora. Amb
aix0, la mescla conté 1.5-2.0 g I"* de solids en suspensio volatils. Aquesta mescla és
recirculada durant 24 hores, aportant aire al sistema per0 sense aportar biogas. Passat
aquest temps s’obre la valvula d’entrada de biogas a I’equip. El procés de posta en marxa
es realitza sense control de pH, per tal d’evitar la perdua de biomassa per la purga. Aquest
fet comporta I’acidificacidé de la fase aquosa, degut a ’acumulacié d’acid sulfuric. La
posta en marxa es dona per finalitzada quan I’eficacia d’eliminaci6 és proxima al 100 %,
moment en el qual s’activa el control de pH automatic.

3.5.Seguiment del biofiltre percolador de la EDAR de Manresa i St. Joan de
Vilatorrada

S’ha efectuat el seguiment del biofiltre percolador de la EDAR, amb un total de 546 dies,
des de juny de 2010 fins al 19 de novembre de 2012. Amb I’objectiu d’il-lustrar el
funcionament de I’equip es mostren a continuacio alguns dels resultats més interessants
obtinguts entre el juny de 2010 i el juny de 2011, amb un total de 137 dies d’operacid. La
seleccid d’aquests periodes ha estat motivada per la quantitat de dades que es tenen
enregistrades, 1 pel fet que les carregues d’entrada de contaminant foren diferents al llarg
de les tres operacions. L’analisi de les dades obtingudes en aquests periodes permetra
avaluar el funcionament i la robustesa del BFP. Aquestes tres operacions s’anomenen
d’ara en endavant A, B i C (Taula 9).
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Taula 9: Valors mitjans de la capacitat d’eliminacié (EC), I'eficacia d’eliminaci6 (%
RE) i el cabal de biogas (Fg), pels periodes A, B i C d’operacio del BFP.

Inici Final Dies Valors mitjans Nomenclatura

EC=22gm~h*

10/6/10  30/6/10 19 RE =98 % A
Fe = 1104 m° dia™
EC=47gm~h*

24/9/10 29/11/10 66 RE =90 % B
Fe = 1656 m® dia™
EC=59gm?h*

6/4/11  16/6/11 71 RE =96 % C

Fs = 1913 m® dia™

L’operaci6 A es va caracteritzar per la poca produccié de biogas, ja que es va efectuar
una neteja del digestors anaerobics que va provocar una disminucié en la produccio.
Aquest ¢€s el periode d’operacid més curt que es mostra, amb només 19 dies d’operacio.
La parada va venir determinada per la baixa produccié de biogas. L operacio B va tenir
una durada de 66 dies, la parada fou motivada per la ruptura de la valvula reguladora de
pressio, degut a I’acumulaci6 de solids al filtre de la mateixa. Finalment I’operacio C es
va caracteritzar per 1’alta carrega de contaminant eliminat, en aquest cas la parada també
fou deguda a la ruptura de la valvula reguladora de pressio, després de 71 dies d’operacid
(Taula 9).

3.5.1. Procés de posta en marxa

El procés de posta en marxa es realitza sense control automatic del pH i, per tant, la
generacid d’acid sulfuric provoca I’acidificacido del medi. Es comparen dues postes en
marxa, una d’abans dels canvis que s’han comentat a la linia de gas (Tomas i col., 2007)
(anomenada a partir d’ara, operacio I) i la posta en marxa corresponent a I’operacié C, per
tal de veure el comportament de 1’equip periode amb i sense control de pressioé a I’entrada
del BTF (Figura 22).

La maxima concentraci6 de sulfat a la fase liquida fou de 9665 mg I™* amb un pH de 1.18
el cinqué dia de ’operacié C, amb una eficacia d’eliminaci6 superior al 94 %, moment en
el que es va posar en funcionament el control de pH, donant per acabada la posta en
marxa. Pel que fa a I’operacio I s’observen, en general, eficacies d’eliminaci6 inferiors al
50 % fins el dia 20 d’operacio, del dia 20 al 30 d’operacio es van obtenir RE entre el 78 i
el 98 %, 1 no fou fins més enlla del dia 30 que el procés s’estabilitza amb una eficacia
d’eliminaci6 propera al 100 %. No es disposa de dades de sulfat pel que fa a I’operacio |.
Al comparar les dues postes en marxa cal pensar que el control de la pressio accelera la
posta en marxa, ja que es treballa en condicions més estables que sense el control
d’aquesta variable.
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Figura 22: Concentracié de sulfat a la fase liquida (Cy e so042.) | pH durant la posta en
marxa d’una operacié anterior de I'equip (Tomas i col., 2007) anomenada operacio |,
i 'operacio6 C.

Al llarg de I’operacio C es van donar dos episodis de baixada sobtada del pH per fallades
en el sistema d’aportacié d’aigua a 1’equip, els dies d’operaci6 20 i 35 amb pH de 1.20 i
1.50, respectivament, obtenint-se eficacies d’eliminacio superiors al 95 %. Aquests
resultats son contraris al publicat per Jin i col. (2005a) que, treballant a pH 1.9 amb un
una concentracié de 1900 mg I"* de sulfat, van observar inhibici6 del procés biologic.
Tanmateix, altres estudis demostren que el rang de treball optim en relacié a la
concentracié de sulfat és més ampli, com és el cas de I’estudi de Ramirez i col. (2009),
que van operar un biofiltre percolador en un rang de concentracié de sulfat de 3000 a
10000 mg I"", reportant una disminucié de ’eficacia d’eliminacié del 78 % al 54 %,
respectivament.

3.5.2. Efecte de la pressi6 als gasometres

Com ja s’havia comentat anteriorment, al gasometre 1 (Pmax=0.5 bar) s’emmagatzema el
biogas tractat, mentre que als 2 i 3 s’emmagatzema el gas a tractar (Pma=2.0 bar). La
pressid als gasometres 2 i 3 afecta al procés de biofiltracio, tot i la rampa de pressio
instal-lada abans del biofiltre. Aquest fet s’il-lustra a continuacié amb la Figura 23, on es
mostra I’evolucid de la pressio a I'interior del BFP, als tres gasometres i la concentracid
de sulfur d’hidrogen a la sortida de 1’equip durant I'operacio A. Les fluctuacions de
produccié de biogas provoquen una elevada variabilitat de la pressié als gasometres 2 i 3,
ja que la valvula reguladora de pressio assegura una pressio constant a la sortida (de 0.5
bar) en el rang de 0.8-2.0 bar a ’entrada de la valvula. Tanmateix, quan la pressié als
gasometres 2 i 3 és inferior a 0.8 bar la valvula reguladora no pot efectuar la regulacio,
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degut a les seves caracteristiques de funcionament. La pressiéo a I’interior del BFP va
disminuir els ultims dies de operacié A degut a la poca producci6 de biogas (< 800 m®
dia™). En aquestes condicions el sistema d’aportament d’aire es para, per tal d’evitar
arribar al limit d’explosibilitat (5-15 % de meta en aire v/v). La concentracio de sulfur
d’hidrogen a la sortida fou superior a 400 ppm, (Figura 23) el dia 17 d’operacio, sense
observar una recuperacio de I’eficacia d’eliminaci6 els dos dies segiients. Aquest fet esta
relacionat amb el fet que 1’oxigen subministrat al sistema era insuficient per al procés
biologic. Per aquest motiu es va decidir parar el BFP fins que la producci6 de biogas
diaria fos de com a minim 1000 m®, per tal d’evitar el mal funcionament de ’equip.
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Figura 23: Pressi6 als gasometres 1, 2i 3, a l'interior del BFP i concentracié de
sulfur d’hidrogen (Cg outH2s) @ la sortida de I'equip al llarg de I'operaci6 A.

3.5.3. Comparativa de les operacions

Per tal d’efectuar la comparacié de les operacions s’usen el consum d’aigua, la carrega
d’entrada, la capacitat d’eliminaci6 i el % de conversi6 de sulfur d’hidrogen a sulfat per a
les operacions A, B i C (Figura 24). Al llarg de 1’operacio A es va treballar amb la menor
carrega de contaminant, 24 g m® h™. Caldria esperar una elevada conversié a sulfat en
aquest periode, ja que 1’equip estava sobredimensionat. Tanmateix el % de conversid en
aquest periode va ser del 30 %, degut a la baixa produccid de biogas, que com ja s’ha
comentat anteriorment, provoca la parada de I’entrada d’aire per evitar treballar a prop del
limit d’explosibilitat. Les eficacies d’eliminacié mitjanes foren superiors al 90 % en els
tres periodes d’estudi, pero la conversio a sulfat fou inferior al 45 %.
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Figura 24: Comparacié del consum d’aigua industrial (Al, m’ dia"), la carrega
d’entrada de contaminant (IL, g h"" m™®), capacitat d’eliminacié (EC, g "' m®) i % de
conversié de sulfur d’hidrogen a sulfat (Conversid, %) mitjans durant les operacions

A BiC.

Les capacitats maximes d’eliminacié obtingudes per les operacions A, B 1 C van ser de
30.6, 88.21120.4 g H,S m3h?, corresponents a eficacies d’eliminacié del 98, 88 199 %,
respectivament. Els valors obtinguts experimentalment son consistents amb el publicat a
la literatura. Jin i col. (2005b) treballant amb un BFP amb a pH=2-7 van obtenir una
capacitat maxima d’eliminaci6 de 31.12 g H,S m® h™ (RE = 100 %) amb una conversié a
sulfat del 60 %, mentre que Duan i col. (2006), superaren amb escreix aquests valors,
operant un biofiltre convencional reblert amb carb6 actiu (pH=1-7), amb una ECax de
181 g H,S m™® h (RE= 94 %). Els valors superiors als habituals reportats pels autors
probablement son deguts a 1’adsorcié del contaminant. Sercu i col. (2005b) operant un
biofiltre percolador, per a I’eliminacié conjunta de sulfur d’hidrogen i sulfur de dimetil,
van obtenir una ECpay de 83 g H.S m™> h}(RE= 100 %).

Els valors de conversio a sulfat de 30, 32 i 41 % per a les operacions A, B i C,
respectivament (amb carregues de contaminant mitjanes de 24, 56 i 61 g m™> h™), sén
inferiors als trobats per Fortuny i col. (2010), que estudiaren I’acumulaci6 de sofre
subministrant ratis de 23.5 i 15 mols O, /mols H,S, obtenint conversions a sulfat del 76 i
del 77 %, respectivament, amb una carrega de sulfur d’hidrogen de 55 g h™*m?.

A la Figura 24 s’observa una relacié directa entre el % de conversi6 a sulfat i el consum
d’aigua industrial. Aquest fet és coherent amb el funcionament de 1’equip, ja que per cada
mol de sulfur d’hidrogen que és degradat es formen dos protons a la fase liquida
(equacions 9-11) i, per tant, una major conversié a sulfat implica un major consum
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d’aigua, per tal de mantenir el pH i compensar la producci6 de protons. El consum
d’aigua per gram de sulfur d’hidrogen eliminat ha estat en el rang de 2.5-3.0 1 d’aigua g™
de H,S. Aquests valors son superiors als reportats per Mannucci i col. (2012) en el rang
de 0.3-0.8 1 d’aigua g™ de H,S, probablement degut al diferent pH d’operacio, de 2.6 per
al present estudi i 1.7 usat per Mannucci i col., ja que al treballar a un pH inferior es
requereix una menor quantitat d’aigua per a la regulacié del pH.

La pérdua de carrega mitjana al llarg de les operacions B i C va ser de 12.03 i 12.70 cm
de c.a. Mreactor -, respectivament. Aquests valors sén inferiors als reportats per Liu i col.
(2013) de 50.0-150.0 cm de C.a. Myeactor, €N Operar un biofiltre percolador a escala
laboratori per eliminar entre 80-110 mg m™ de H,S. Aquesta diferéncia probablement és
deguda al fet que els autors usaren pellets ceramics de 3 mm de diametre, operant amb
fongs i bacteris alhora. A la literatura es troben altres valors similars als obtinguts en
aquest estudi, amb pérdues de carrega de 5.65-6.50 cm de c.a. Myeactor - (Ramirez i col.,
2009). No s’ha trobat cap relaci6 entre la mesura de la pérdua de carrega al llit 1
I’increment en el contingut en sofre elemental al material de rebliment. Probablement
degut a I’acumulacié d’aigua a la linia de mesura de la perdua de carrega, aquest fet ha
provocat una gran variabilitat en la mesura.

La capacitat d’eliminacié ens ofereix informacio del total de contaminant degradat, sense
diferenciar si és convertit a sofre o sulfat. Com ja s’ha vist en apartats anteriors, aquest fet
¢s basic per al bon funcionament de I’equip. La major conversidé a sulfat fou durant
I’operacié C amb un valor de 101 % de conversié amb una carrega de contaminant de
36.6 g m® h™ (Figura 25) . Una conversi6 superior al 100 % indica que s’ha degradat part
del sofre acumulat al material de rebliment. S’observa com a I’augmentar la capacitat
d’eliminacid6 de I’equip el % de conversi6 disminueix per les operacions B i1 C.
Tanmateix, per ’operacié A les dades presenten una elevada variabilitat, aquest fet és
degut als problemes esmentats de baixa produccio de biogas, que van provocar la parada
de I’aportament d’aire al sistema. La carrega de contaminant durant I’operacio A fou
inferior a 40 g m™ h™ amb conversions que no superaren el 60 % (indicat a la Figura 25
amb un cercle blau). Per sobre d’una carrega de contaminat de 60 g m™ h™ la maxima
conversio a sulfat durant ’operacid6 B fou d’un 30 % i durant ’operacié C del 50 %.
Aquests valors posen en evidencia la necessitat d’optimitzar la transferéncia d’oxigen per
tal de minimitzar la formacio de sofre elemental.
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Figura 25: % de conversio a sulfat en funcié de la carrega de contaminat (IL) per les
operacions A, B i C.

El rati d’oxigen aportat en funcié del sulfur d’hidrogen alimentat esta reportat sols per les
operacions B i C, ja que durant 'operaci6 A va fallar el sistema d’adquisicio. El rati
0,/H,S aportat fou de 15 i 25 mols O, mols? H,S per les operacions C i B,
respectivament. La conversié a sulfat durant el periode C fou superior a la B (Figura 24).
La quantitat d’oxigen aportat al sistema ¢és directament proporcional a I’efectivitat de la
conversié a sulfat. La quantitat d’oxigen subministrat €s molt superior a la quantitat
requerida estequiometricament (2 mols d’oxigen per cada mol de sulfur d’hidrogen).
Tanmateix, la baixa transferéncia d’oxigen de I’equip feu necessari subministrar aquest
excés. En aquest sentit, al calcular el coeficient de transferencia de materia del BFP de la
EDAR de Manresa, subministrant un cabal d’aire de 20 m® h'l, s’obtingué una eficacia en
la transferéncia de 1.4 % (dades no mostrades (Rodriguez i col., 2012)). Es a dir, per cada
100 m® d’oxigen subministrats sols se n’aprofitaven 1.4 m> per al procés biologic. Aquest
valor és significativament inferior al inicialment suposat en el disseny original de 1’equip
(10 %).

Al comparar la quantitat de sofre produida envers la quantitat de sulfur d’hidrogen
eliminat, es pot determinar la tendéncia lineal a I’increment de la produccio de sofre
elemental a l’augmentar la quantitat de sulfur d’hidrogen eliminat (Figura 26).
Tanmateix, sols el periode B presenta un coeficient de determinacié superior a 0.95.
D’altra banda el pendent de la recta (kg S-S° format kg™ S-H,S eliminat) per al periode C
(0.8215) és inferior al dels altres periodes (0.9698 i 1.1173 pels periodes A i B,
respectivament), degut a la major quantitat d’oxigen subministrada en aquest periode, de
25 mols O, mols™ H,S, respecte els 15 mols O, mols™ H,S del periode B. Els valors
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mitjans d’eficacia d’eliminaci6 a la sortida dels moduls 1 i 2 sén del 86 i 99 %,
respectivament. Per tant, el contaminant és majorment eliminat als moduls 1 i 2.
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Figura 26: Relacié entre el contaminant eliminat S-H,S i el sofre format S-s° pels
periodes A, B i C.

3.5.4. Acumulacio6 de sofre elemental al material

La comparaci6 dels valors acumulats de sulfur d’hidrogen eliminat, sofre format, sulfat
format i carrega de contaminant durant ’operaci6 B, permet la visualitzacidé del
comportament de I’acumulacié de sofre elemental (Figura 27). S’ha escollit aquest
periode per presentar la problematica d’acumulacié de sofre ja que es donaren elevades
variacions en la carrega d’entrada, que permeten veure l’efecte de la carrega de
contaminant sobre el percentatge de conversio a sulfat.

L’analisi de la fase liquida va demostrar I’abséncia d’altres espécies diferents al sulfat
(com ara tiosulfat i sulfit). Per altra banda I’analisi del sofre elemental a la purga de
I’equip va revelar que el contingut en sofre eliminat per la purga és negligible (amb una
concentracié mitjana de 5.7 mg I™"). La realitzacié del balang de sofre acumulat a ’equip
implica un cert error, ja que la concentracié de sulfat a la fase liquida no és constant
durant I’operacid. Aquesta concentracid depeén del sistema de control del pH, realitzat
mitjancant I’addici6 d’aigua industrial. Per altra banda les fallades en la valvula de purga
del BFP o en I’entrada d’aigua industrial a I’equip afecten la concentraci6 de sulfat.
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Figura 27: Valors acumulats de I'operacié B, sulfur d’hidrogen eliminat (S-H,S), sofre
format (S-S°), sulfat format (S-SO4) i carrega de contaminant (IL).

Fins el dia 20 d’operacié el cabal de biogas a tractar venia determinat pel consum de la
caldera, ja que sols s’eliminava el sulfur d’hidrogen del biogas necessari per subministrar
el requeriment calorific dels digestors, la resta era cremat a la torxa. A partir del dia 20
d’operacidé es va posar en funcionament la cogeneracio, moment en el qual es va
comencar a tractar tot el biogas produit a la planta, per a la produccié simultania
d’energia calorifica 1 eléctrica. En consonancia amb I’increment del cabal tractat, a partir
del dia 20 la velocitat de formacié de sofre elemental augmenta de 1.2 a 4.0 kg dia™ de
sofre format, degut a I’increment en la carrega de contaminat subministrada a I’equip, de
30 a 60 g H,S h™ m™. Per carregues de contaminant superiors a 35 g m® h™ I’'acumulacié
de sofre a I’equip és veu afavorida, formant més sofre que sulfat. Aquest fet indica que,
en aquestes condicions, s’ha arribat a la carrega maxima de contaminant que pot ser
eliminat majoritariament en forma de sulfat subministrant un rati de cabal d’oxigen/sulfur
d’hidrogen (Rozmzs) de 15 mols O, /mols H,S. Per I’operacioé C aquest punt d’inflexio de
formacid de sofre elemental es troba per sobre de 60 g m™ h™, amb un Rozq2s de 25 mols
O /mols H,S.

Aquests valors son inferiors als reportats a la literatura al treballar amb RCTA. Janssen i
col. (1995), treballant amb a un pH 8, van determinar que per un Rozzs =0.5-1.0 (mol I
h*/ mol I h") es formava majoritariament sofre elemental (73 %) i tiosulfat, mentre que
per un rati O,/H,S > 1.0 s’afavoria la formacioé de sulfat. En la mateixa linia Alcantara i
col. (2004b) operant a pH de 7-7.5 aplicant diferents Roam2s, Van determinar que per un
Roamzs < 0.5 es donava oxidacié parcial del sulfur d’hidrogen a sulfat i sofre, per 0.5 <
Roamzs < 2 I'oxidacié era complerta a sofre i sulfat, mentre que per Rogmzs > 2 tot el
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sulfur d’hidrogen era oxidat a sulfat (5 mg 1™ d’oxigen dissolt a la fase liquida). La
maxima producci6 de sofre elemental fou del 90 % amb un 85 % d’eficacia d’eliminacid
aportant un Rozmzs = 0.5. Tanmateix, com ja s’ha comentat al capitol 2.3.3, la
transferéncia d’oxigen a I’operar un RCTA i un biofiltre difereixen en gran mesura, ja que
en un RCTA s’usa energia mecanica per mesclar les fases, i al treballar amb biofiltres la
transferéncia és dona en una menor area de contacte i amb una mescla inferior.

Existeixen pocs treballs referents a 1’estudi de 1’efecte del Roymzs en biofiltres. EI més
destacable en aquesta linia es el treball de Fortuny i col. (2010). Els autors van estudiar
I’acumulacié de sofre reduint el Royms de 23.6 a 1.5 al llarg de 44 dies (Rozmzs 23.6, 15,
12, 8, 5 i 1.5). Aquest BFP tractava una carrega de H,S de 55.6 g H,S m® h™, amb un
EBRT de 180 segons, en un rang de pH de 6-6.5, subministrant un excés d’oxigen (20 %
v/v d’aire) en les condicions normals d’operacio. Els autors van observar que per un rati
Ro2m2s < 5 ’acumulacio de sofre augmentava significativament. Per altra banda, mentre
que per aquest rati el % RE va ser superior a un 99 %, per un Rozmzs de 1.5 I’eficacia
d’eliminaci6 va disminuir fins al 93 %. Aquest descens I’atribueixen a la limitacid per
transferéncia de massa de 1’oxigen. En total I’acumulacié de sofre al llarg del periode
estudiat fou del 37 % (56 g S-S° de format per 151 g S-H,S alimentat).

D’aquests estudis es desprén que la disponibilitat d’oxigen per part dels microorganismes
en ’oxidaci6 biologica del sulfur d’hidrogen, €és un factor clau en la selectivitat de la
formacié de sofre elemental o sulfat. D’acord amb I’estudi de Munz et al (2009) per
obtenir una conversio al 100 % de sulfat son necessaris 1.85 mg d’oxigen dissolt per cada
mg de H,S. Visser i col. (1997) també van obtenir un valor similar, 1.69 mg d’oxigen
dissolt per mg de sulfur d’hidrogen.

Al final del periode B d’operaci6 (a partir del dia 61) es van detectar concentracions de
sulfur d’hidrogen a la sortida superiors a 500 ppm,, amb una RE del 71 %. Aixo fou
degut, probablement, a I’acumulaci6 de sofre que va provocar una reduccio en el volum
del reactor i I’area interficial (Arespacochaga i col., 2012), fent que els problemes de
transferéncia de matéria augmentessin, degut a la reduccid en 1’area de contacte,
maximitzant els problemes de difusivitat del substrat i I’oxigen (Figura 27). Tanmateix, a
I’augmentar la velocitat de la fase gas i, per tant la turbuléncia, també disminueix la
resistencia a la transferéncia del sulfur d’hidrogen i ’oxigen. A partir del calcul de la
quantitat de sofre acumulada a I’equip, 1 suposant una densitat del sofre biologic de 1143
kg m™ (Guerrero i col., 1984), s’ha determinat una reduccié en la porositat del 1lit de 0.9 a
0.85 durant I’operacié B, suposant que el sofre s’acumula de forma homogeénia al llarg del
BFP. Tanmateix, s’ha vist que el sofre es sol acumular a I’entrada de 1’equip, si es realitza
el calcul de la perdua de porositat suposant que el sofre s’acumula als dos primers moduls
s’obté una porositat teorica al final del periode de 0.80. Si es suposa que 1’acumulacio
sols es dona al modul 1 s’obté una porositat final de 0.70. Donat que tot i que, visualment
la reducci6 de la porositat sembla superior (Figura 28). La major acumulacio de sofre es
dona als dos primers moduls de I’equip, degut a la major carrega de contaminant que els
arriba.
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Figura 28: Estat del material de rebliment inicial del BFP i després de I'operacié B,
en el modul 1.

A la literatura es troben una gran quantitat d’articles relacionats amb I’optimitzacié dels
parametres operacionals del biofiltres percoladors pel tractament del sulfur d’hidrogen, a
moderada o baixa carrega de contaminant. Com per exemple el pH d’operaci6 (Gonzélez-
Sanchez i Revah, 2007), el material de rebliment (Li i col., 2008), el temps de residéncia
del gas (Gabriel i Deshusses, 2003) i la robustesa del sistema de biofiltracié davant
parades sobtades de I’alimentacié (Zhang i col., 2009). Tanmateix, la majoria d’autors
coincideixen en que una de les problematiques meés greus que s’han detectat al tractar
altes carregues de sulfur d’hidrogen €s ’acumulaci6 de sofre al material de rebliment,
deguda al deficit d’oxigen a la fase aquosa. Degut a la resisténcia a la transferéncia de
matéria interficial, i juntament, amb 1I’elevat requeriment d’oxigen per part del procés (2
mols d’oxigen per cada mol de HS que s’oxida completament a sulfat,
estequiometricament) fan necessaria 1’optimitzacid dels procés d’oxigenacio, per garantir
llargs periodes d’operacio reduint les tasques de manteniment i el cost associat.

3.6.Conclusions

El subministrament d’aire mitjancant el compressor ha demostrat ésser ineficient en
termes de transferéncia d’oxigen, alhora que presenta greus inconvenients de
funcionament quan el cabal de biogas a tractar és inferior a 1000 m® dia™. S’han observat
grans variacions de la concentracié de meta a la sortida del biofiltre, degudes a la
variabilitat en I’operaci®6 del compressor. S’ha demostrat que el factor clau en
I’eliminaci6 biologica del sulfur d’hidrogen és la transferéncia d’oxigen a la fase liquida,
obtenint-se un maxim de conversié mitjana del sulfur d’hidrogen a sulfat del 41 % al
subministrat un rati molar de O2/H,S de 25, durant ’operacio C.

La capacitat maxima d’eliminacio en els tres periodes reportats ha estat de 120.45 g H,S
m™ h, corresponent a I’operacié6 C amb una eficacia d’eliminaci6 del 99 %, i una
conversi6 a sulfat del 27.8 % després de 51 dies d’operaci6. L’acumulacié de softre
elemental mitjana diaria durant "operacié B ha estat de 4.36 kg dia™, eliminant 5.85 kg
dia™ de sulfur d’hidrogen.
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4. CARACTERITZACIO DE LA TRANSFERENCIA D’OXIGEN
USANT DISPOSITIUS INTENSIUS D’AERACIO
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4.1. Antecedents

Com ja s’ha vist al capitol 3, un dels problemes més comuns en I’eliminacié d’altes
carregues de sulfur d’hidrogen mitjangant biofiltracié és el déficit d’oxigen a la fase
liquida, que d’acord amb les reaccions 7-10, provoca la formacio de sofre elemental que
s’acumula al material de rebliment. En general, en biofiltres percoladors industrials
destinats a la dessulfuracio, I’aeraci6 es realitza mitjangant I’entrada directe de I’aire amb
el gas a tractar (Van Durme i col.,, 2002). Amb aquest tipus de configuracid, la
transferéncia d’oxigen té lloc gracies a I’energia cinctica del gas, essent molt depenent de
I’area interficial. En altres equips I’aire €s subministrat directament a la fase liquida
mitjancant un tub perforat (Capitol 3). En aquest cas la transferéncia es déna primer a la
fase liquida del reservori del BFP, i en segon terme al llarg del reactor. Per tal de superar
aquesta limitacio es proposa I’estudi de la transferéncia d’oxigen mitjancant equips
intensius d’aeracid, com s6n un difusor de membrana, un ejector venturi i un jet venturi.

La transferéncia d’oxigen en la biofiltracid6 de compostos sulfurosos depen d’una gran
varietat de parametres operacionals i de disseny. La velocitat de transport dependra del
temps de residencia del gas, que és funcio del tipus de contacte entre les fases, que ve
definit per la velocitat de pas de la fase gas i la fase liquida. Aquestes velocitats depenen
dels cabals de gas i liquid usats, juntament amb les propietats del material de rebliment
(porositat 1 retentivitat de 1’aigua), les condicions d’operacid (temperatura i pressio) i les
propietats de les fases (densitat, viscositat, forca ionica, tensio superficial i preséncia de
solids).

Durant el procés de degradacié es consumeix oxigen de la fase liquida i es generen sulfat
i sofre elemental. La generacié de subproductes canvia les propietats de la fase liquida,
afectant a la concentracid de saturacid. El consum d’oxigen afecta també a la
transferéncia d’oxigen, ja que s’augmenta el gradient de concentracié entre la fase gas i la
fase liquida, incrementant la velocitat de transferéncia. Per altra banda I’acumulacio de
sofre al material de rebliment disminueix 1’area de contacte, i augmenta el hold up del
liquid (degut a I’increment en la velocitat del gas, dificultant la percolacio de la fase
liquida). Donada I’elevada quantitat de parametres que afecten a la transferéncia
d’oxigen, ¢és rellevant determinar com afavorir-la en sistemes operant en condicions
similars a les que es troben en biofiltracio.

El biogas generat a les EDAR s’emmagatzema, en general, a pressi0 superior a
I’atmosferica i, per tant, al tractar el biogas cal determinar quin efecte provoca aquesta
sobrepressio sobre la transferéncia d’oxigen. Existeix certa discordia pel que fa a I’efecte
de la pressio6 de treball sobre la transferéncia d’oxigen (Lee i Foster, 1990). Alguns autors
no detecten dependéncia del k. amb la pressio de treball (Han i Al-Dahhan, 2007), pero si
del coeficient global k_a, observant un increment de la transferencia al augmentar la
pressio de treball (en un rang de 0.1-1.0 MPa). D’altres afirmen que el K a augmenta a
I’augmentar la pressio de treball ( de 0.1 a1.0 MPa), degut a I’increment en la densitat del
gas, que provoca uUna disminuci6 en I’estabilitat de les bombolles i la coalesceéncia,
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mentre que el rati K a/eg es manté constant (Letzel i Stankiewicz, 1999). També hi ha
estudis on es reporta un efecte negatiu de la pressio de treball sobre el K, a (sobretot amb
poca agitacid). Els autors ho relacionen amb la velocitat de renovacio de la interfase i el
grau de turbuléncia interficial. En aquest sentit, un increment en la pressio afecta a la
tensio superficial, fent que la interfase gas-liquid es torni ‘rigida’ (Yoshida i Arakawa,

1968).

Un altre aspecte a tenir en compte en el procés biologic d’eliminacio del sulfur
d’hidrogen ¢s I’acumulacié de sulfat a la fase liquida. Aquesta produeix un increment en
la forca ionica de la fase aquosa que, a la vegada, provoca una disminucié de la solubilitat
de ’oxigen en aigua (Schumpe i col., 1978). En aquest sentit ’efecte sobre la difusivitat i
la transferéncia d’oxigen en aigua a 1’afegir sal, glucosa 1 un tensioactiu, ha estat estudiat
per Jamnongwong i col. (2010). Els autors van determinar que coeficient de transferéncia
parcial del liquid disminuia a ’augmentar la concentraci6 de sal a la fase liquida. Altres

autors afirmen que l’efecte sobre el coeficient volumeétric a I’afegir sals és negligible

(Martin i col., 2009, Tobajas i Garcia-Calvo, 2000).

Una possible estratégia per a augmentar la transferéncia de la fase gas a la liquida és usar
una segona fase no aquosa, insoluble en aigua, que presenti una elevada afinitat pels
compostos hidrofobics. Aquesta técnica és ampliament usada en els bioreactors de dues
fases liquides (Two phase partitioning bioreactors) (Quijano i col., 2010a, 2010b). La
fase no aquosa millora la transferéncia de 1’oxigen i1 del contaminat a la fase liquida, 1 a
més a mes, actua de tampd per a concentracions elevades de contaminant, que podrien
arribar a ser inhibitories pels microorganismes (Hernandez i col., 2010). Aquesta técnica
ha estat usada per eliminar compostos organics volatils, que es caracteritzen per la seva

poca solubilitat a la fase liquida (Mufioz i col., 2008).

En afegir una fase no aquosa s’incrementa la diferéncia de concentracio global, que és la
forca impulsora de la transferéncia de matéria. La transferencia global del contaminant a
la fase aquosa sera: la suma del contaminant transferit directament al liquid i el transferit
des de la fase no aquosa (Daugulis i col., 2003). Per aquest motiu a la fase no aquosa se
I’anomena vector de transferéncia. D’acord amb Mufoz i col. (2007) la transferencia
global d’oxigen en sistemes multifasics esta controlada per la transferéncia d’oxigen del
gas a la fase no aquosa. La fase no aquosa tant pot ser liquida com solida, pero és clau
que compleixi una série de requisits per a ser usada en un bioreactor. En general, ha de
ser insoluble en aigua, presentar una elevada afinitat per 1’oxigen i el contaminant, no ser
toxica ni biodegradable pels microorganismes, no volatil i amb un cost assequible (Bruce

i Daugulis, 1991).

Existeixen una gran varietat de vectors de transferencia que han estat estudiats. En aquest
sentit, la comparaci6é d’un copolimer d’estire i butadié, nylon 6.6, boletes de vidre i goma
de silicona, va demostrar que I’addici6 de Nylon 6.6 incrementava un 268 % el K.a
(Littlejohns i Daugulis, 2007). Altres estudis es centren en la viabilitat de I’Us de polimers
comercials: HMN®, FC40®, Elvax®, Desmopan®, Kraton® i oli de silicona, com a vector
de transferéncia. En els quals es detecta un 96 % i 171 % de millora en la transferencia
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d’oxigen en un RCTA, usant oli de silicona i Desmopan®, vectors liquid i solid,
respectivament (Quijano i col., 2010a). Per altra banda s’ha demostrat que 1’addici6 de
nanoparticules magnétiques a la fase liquida multiplica per 6 la transferéncia d’oxigen
(Olle i col., 2006). Aquest tema també ha estat estudiat en bioreactors rotatius, amb
particules d’oxid d’alumini obtenint el maxim de transferéncia d’oxigen a una
concentracié d’un 2.5 % (v/v) (Zhang i col., 2012). Cal tenir en compte pero que al
treballar amb una fase liquida com a vector de transferéncia en un biofiltre es produiran
pérdues durant la renovacié de la fase liquida (Van Groenestijn i Lake, 1999).

4.2.Introducci6

Els bioreactors es poden dividir principalment segons el tipus de flux en contactors
laminars (biofiltres i biofiltres percoladors) i turbulents (RCTA, columnes de bombolleig
I reactors airlift). Els contactors laminars consumeixen de 1 a 2 ordres de magnitud
menys energia que els turbulents (Rocha-Rios i col., 2010). Tanmateix, com ja s’ha vist al
capitol 0, a I’operar aquest tipus d’equips poden donar-se problemes de transferencia de
materia de la fase gas a la fase liquida. La maximitzacié de la transferencia interficial ha
estat estudiada, sobretot, en I’eliminacié de compostos poc solubles en aigua, donades les
baixes eficacies d’eliminacié obtingudes a I’hora d’eliminar aquest tipus de compostos.
Aixi per exemple, Mufioz i col. (2006) estudiaren 1’eliminacié d’hexa en un biofiltre
convencional obtenint una RE del 7 %, amb una capacitat d’eliminacié de 12 g m™ h™.
Els valors de RE augmentaren fins el 70 % amb una EC de 137 g m™ h™ al tractar el
mateix contaminant en preséncia d’una fase no aquosa en un reactor de tres fases.

A la literatura es troben una gran varietat d’articles amb diversos tipus de reactors que
permeten obtenir una elevada transferéncia d’oxigen. En aquest sentit els dispositius
venturi son equips ampliament usats, ja sia en columnes de bombolleig (Evans i col.,
2001), en reactors tipus airlift (Fadavi i Chisti, 2005) o amb injeccid directe del flux
aigua-aire creat pel venturi en un reactor sense agitacio (Ozkan i col., 2006). El tipus de
reactor determina la hidrodinamica del sistema, el tipus de contacte bifasic i el consum
energétic. Tot i que s’han descrit nombroses correlacions empiriques per tal de calcular
els coeficients de transferencia de materia, sobretot per columnes de bombolleig i airlift
(Garcia-Ochoa i Gomez, 2009), i existeix un gran ventall de métodes de determinacio,
encara no hi ha consens pel que fa a la determinacié dels coeficients de transferencia de
matéria. Existeixen diversos factors que poden afectar a la transferéncia de matéria, entre
ells, els més destacats son el contingut en sals de l’aigua, la pressid de treball, la
temperatura i el consum dels microorganismes, entre d’altres. Al segiient apartat es
recullen els metodes experimentals més usats per tal de determinar el coeficients de
transferéncia de materia, com a eina de caracteritzacio del transport d’oxigen en sistemes

gas-liquid.
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4.2.1. Determinacié dels coeficients volumeétrics de transferéncia de
materia

La determinacio del coeficient de transferéncia de matéria es pot realitzar per dues vies:
mitjangant I’extrapolacié de les equacions empiriques, operant en condicions similars a
les que es volen extrapolar, i amb metodes experimentals de determinaci6. Els métodes
que usen les equacions empiriques es basen en la determinacio de la relaci6 del coeficient
de transferencia de matéria amb les propietats fisicoquimiques de les fases, les
caracteristiques internes del reactor i les condicions d’operacio, que s’ajusten a un conjunt
de dades experimentals (Wang i col., 2005). Sovint quan es vol extrapolar I’equacié
empirica a un altre equip s’obtenen valors que no descriuen el comportament
experimental. Hoffmann i col. (2007) van estudiar algunes de les correlacions empiriques
més utilitzades i van determinar que existien algunes discrepancies, degudes
probablement al procediment experimental de determinacié del coeficient de
transferéncia de matéria. Els autors recomanen un metode estandarditzat de determinacié
del K, a.

El present treball es basa en la determinacié experimental dels coeficients, ja que en
estudis previs es va determinar que 1’s d’equacions empiriques no €s adequat per aquests
tipus de sistemes (Rodriguez, 2009, Dorado i col., 2009). La majoria d’equacions
empiriques usades s’han determinat a les condicions d’operacio de sistemes d’absorcio,
amb temps de residéncia inferiors als que es donen en biofiltracid, i cabals de gas i liquid
superiors. Aixi doncs, és necessari determinar experimentalment els coeficients
volumétrics en ’equip que es vol estudiar, amb el mateix solut i cabals iguals als que
s’usaran al treballar en condicions biotiques.

Els metodes experimentals de determinacio dels coeficients es poden dividir en dos grups:
els metodes dinamics i el metodes estacionaris (Taula 10). Els métodes dinamics de
determinacio del coeficient de transferéncia de materia volumetrics usen la resposta del
sistema a un canvi en la concentracid del gas d’entrada, treballant en condicions no
estacionaries, biotiques o abiotiques. SOn els métodes mes usats actualment (Linek i col.,
1987, Gourich i col., 2005, Garcia-Ochoa i Gomez, 2009). Les mesures d’oxigen dissolt
es poden realitzar en un sistema amb absorcié o desabsorcié d’oxigen. Mentre que els
metodes estacionaris es basen en la reacci6é de 1’oxigen amb alguna espécie quimica, o en
condicions biotiques (Vasconcelos i col., 1997, Pinelli i col., 2010). També existeixen
meétodes hibrids que sén una combinacio6 entre els dinamics i els estacionaris (Puskeiler i
Weuster-Botz, 2005, Lopez i col., 2006). A la Taula 11 es mostren alguns estudis de
transferéncia d’oxigen, especificant el meétode de determinacid del coeficient de
transferéncia de matéria i el hold up.
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Taula 10: Metodes de determinacio dels coeficients de transferencia de materia

Meétode Nom Descripcid Referéncies
Es fa un canvi de menor a
Met9de dlngrnlc major proporci6é d’oxigen a la (Tribe i col., 1995,
d’absorcio fase gas, per exemple passar Bavlar i Ozkan
Gassing-out (GOM) d’alimentar amb nitrogen a y ’
: : . 2006)
alimentar amb aire o d’aire a
oxigen pur.
Metode dinamic de Es fa un canvi de (Cramers i
desabsorcio concentracio de major a Beenackers, 2001,
Gassing-in (GIM) menor proporcié d’oxigen a Ozbek i Gayik,
la fase gas. 2001)
\ T Aquest metode consisteix en
o Metode_gmamlc o8 efectuar un canvi sobre la (Linek i col., 1996)
= pressio (DPM) y .
(% pressio del sistema.
,g Metode de la doble Es basa en la mesura o!e la (Heymes i c_ol.,
resposta (DRM) fase gas i la fase liquida 2006, Dorado i col.,
P alhora. 2009)
S’addiciona la quantitat Absorcio de CO:
. - . (Danckwer i
necessaria de reactiu per tal Gillham, 1966)
Métode quimic d’assegurar una concentracio \ ' »
. y Metode del sulfit:
dinamic (CDM) d’oxigen de 0, es mesura la (Linek i col
concentracio de reactiu 2005h) !
(normalment sulfit).
Metode dinamic Es realitza una parada de (Badino i col.,
biotic I’entrada d’aire, mesurant la 2001, Guisasola i
(GO-GIM) concentracid d’oxigen dissolt col., 2003)
(Marquez i col.,
Metode estacionari S’afegeix el reactiu al 1994, Pinelli i col.,
_ discontinu (BMS) principi de la determinacio. 2010)
|-
©
C -
2 Metode estacionari Es va afegint el reactiu al (Havelka '.COI"
8 ) o 2000, Lee i col.,
= continu (FMS) llarg de la determinacio. 2001
0 . )
Métode biotic amb (Ei? rzieS:r:aa'f‘, Cﬁtzgzgtir?;g (Tribe i col., 1995,
mesura a la fase gas ox1gel N Badino i col., 2001)
sortida del reactor
4.2.1.1. Metodes dinamics

Aquests meétodes es basen en la resolucido de I’equacié que defineix la transferéncia de
materia (descrita amb I’equacié 32), com la diferéncia entre la concentracio a la fase
liquida (Cio2) respecte la concentracio de saturacidé a les condicions de temperatura,
salinitat i pressio del sistema (CL o) (mg ).

dC .
d:OZ =K.a (Cl_,oZ - CL,OZ) 32
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a) Métode dinamic amb absorcié i desabsorcié d’oxigen (GOM i GIM)

Aquest és el metode estandard recomanat per I’ASCE (American Society of Civil
Engineers) per calcular el coeficient volumétric en sistemes d’aeracido (ASCE, 2007). A
continuacio es descriuen les dues modalitats, el métode de determinacié dinamica amb
desabsorcié (GIM) i absorcio d’oxigen (GOM). En aquests métodes, s’aplica un esglad de
concentraci6 al reactor (ja sia d’absorcié o desabsorcid d’oxigen) i es mesura la resposta
del sistema. A la Figura 29 es mostra la resposta del metode dinamic de desabsorcio i
absorcid usant nitrogen i aire. A partir de la resolucié analitica de la integral 32, entre els
temps de mostreig t; i t, es troba ’expressio que permet la determinacié del coeficient a
partir d’un ajust lineal (equacio 33).

*

C ., -C
In —LYOZ* 2% - K.a (tz_ tl) 33
CL,o2 _CL,l,Oz

On Cpo2* és la concentracid d’oxigen a la saturacid (mg 1), i CLio2 i CLio2 56N les
concentracions d’oxigen als temps t; i t, (Segons), respectivament (mg 17).

C *
L,_OZ > \ o
(t=0) \ JPte
\ -
: s
\ Aire P
\ /s
\ 7/
g " \ ’
@ \ /
3 \ /
o \ ’
0 \ /
Q \ )
(0]
o \
= \ 1
o i
Q v
c . vl L
8 Desabsorcio v ! Absorcio
= V!
3 V
(&)
Temps

Figura 29: Descripcio esquematica del metode dinamic amb absorcio i desabsorcio
d’oxigen. On C, o,: Concentracioé d’oxigen dissolt i C, o, : Concentracié d’oxigen
dissolt a la saturacid. Font: Adaptada de Garcia-Ochoa i Gomez (2009).

82


http://www.asce.org/
http://www.asce.org/

4. Caracteritzacio de la transferencia d'oxigen usant dispositius intensius d'aeracio

i. Gassing-in (GIM)

D’acord amb la Figura 29, es comenga I’experiment amb la fase liquida saturada
d’oxigen. En aquestes condicions, a ;=0 CL102=Ci 02 i per tant al substituir a I’equacié
33, la transferéncia d’oxigen queda definida amb 1’equacio 34:

*

C
In—t% —_K at 34
Clo,

Aquest meétode va ser usat per Cramers i Beenackers (2001) emprant Heli, Nitrogen i
Argo per tal de desoxigenar la fase liquida.

ii. Gassing-out (GOM)
Es comenca la determinacié amb la fase liquida desoxigenada. En aquestes condicions a

t1=0 Ci102=0, substituint a ’equacié 33, la transferéncia d’oxigen que queda definida
d’acord amb I’equacié 35:

C
InLl— Cf’OZ Jz—KLa-t 35

L0,

Baylar i Ozkan (2006) van usar aquest metode per tal de determinar la transferéncia
d’oxigen en quatre sistemes d’oxigenaci6é diferent, amb un sistema jet-venturi. El seu
treball resulta interessant ja que combinen dues mesures de 1’oxigen dissolt, una a la
sortida del jet-venturi (flux aigua-aire) i I’altre a ’entrada de ’aigua al jet.

b) Metode dinamic de pressié (DPM)

El meétode es basa en I’aplicaci6é d’una sobrepressio al sistema que es vol analitzar (20 %).
D’aquesta manera s’aconsegueix un canvi simultani en la concentracié d’oxigen a tota la
fase liquida 1, per tant, s’eviten efectes colaterals deguts a la possible mescla no ideal del
gas (Linek i col., 1989). Els mateixos autors anys més tard, (Linek i col., (1996) defensen
que al usar métodes més antics com el “dynamic start-up method” els resultats es poden
veure afectats pel cabal de gas usat, el tipus d’agitacié i la mescla no ideal, entre d’altres,
mentre que usant el DPM s’assegura que tot el sistema canvia a I’efectuar I’increment de
pressio.

c) Metode de la doble resposta (DRM)

Aquest métode es basa en la mesura simultania de les concentracions a la fase gas i a la
liquida. Presenta com a avantatge la seva simplicitat i poca influencia de parametres que
poden afectar en el cas d’altres técniques (cabals de gas i de liquid, variaci6 de I’area de
transferéncia degut a 1’addicio de reactius, entre d’altres). A més a més, aquesta técnica
permet realitzar la determinacié dels coeficients de transferencia de materia amb el
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mateix contaminant que es vol eliminar. Tanmateix, s’ha vist que presenta com a
limitacié la poca variacio de la concentracio a la fase gas, quan es treballa amb compostos

poc solubles a la fase liquida i cabals de gas elevats (Dorado i col., 2009).

d) Metodes quimics dinamics (CDM)

L’inconvenient d’aquests métodes és 1’efecte que provoca 1’addicio de sals a la fase
aquosa sobre les propietats del liquid, afectant majorment a la coalescéncia de les
bombolles (la coalescéncia de les bombolles és un indicador de la capacitat de les
bombolles d’agrupar-se en bombolles majors). En aquest sentit a ’afegir sals a la fase
aquosa es disminueix la coalescéncia de les bombolles, augmentant el nombre de
bombolles i, per tant, I’area de transferéncia, fet que provocara el sobredimensionat del
coeficient. Aquest efecte pot provocar grans errors al calcular el coeficient volumétric en
sistemes de bombolleig (Garcia-Ochoa i Gomez, 2009). Addicionalment aquest métode
presenta la problematica de que si la reaccio a la interfase gas-liquid és més rapida que la
transferéncia, s’obtindran també valors sobredimensionats del coeficient volumeétric
(Van't Riet, 1979). Aquests metodes han estat usats per determinar alhora el coeficient de
transferéncia individual i I’area interficial, usant sulfit (Linek i col., 2005b) i amb
absorcié de CO; en una solucio basica (Sharma i Danckwerts, 1970). Tanmateix, s’ha
determinat que I’area de transferéncia de matéria calculada mitjangant aquest metode €s
de ’ordre de 6 a 8 vegades inferior que mitjangant técniques fotografiques (Schumpe i

Deckwer, 1980).

i Meétode del sulfit

Aquest metode es basa en 1’oxidacid del sulfit a sulfat amb "oxigen dissolt a I’aigua
(equacid 36). La reaccio és molt lenta en condicions normals, per aquest motiu s’afegeix

un catalitzador de coure (CuSQ,) o cobalt (CoSQy).

1
S03™ +50, = SO;~ 36

Ruchti i col. (1985) observaren que quan la transferéncia de matéria controla el procés la
reaccio es torna independent de la concentracié de cobalt. Les mesures del Kia s’han de
realitzar en aquest interval, que es pot determinar graficament mitjancant la representacio
del logaritme del coeficient volumétric enfront el logaritme de la concentracié de cobalt.
Els autors recomanen que per cada muntatge es facin proves a fi de localitzar les
concentracions de cobalt que donen un pendent de 0.5 en una representacio log(Ka)-

log([Co**]). S’ha determinat que la reaccio del sulfit pot ser catalitzada per una gran

varietat d’ions metal-lics (per exemple: coure i cobalt), que es poden trobar al sulfit

comercial (Linek i Vacek, 1981, Marquez i col., 1994).

Existeixen variants del métode del sulfit per tal de solucionar les problematiques
detectades. Gillot i col. (2005) van determinar el coeficient volumétric amb un metode
que consisteix en ’oxidacié amb el sulfit en excés, fent mesures de I’oxigen a la fase gas
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de sortida. Els autors comenten que per a concentracions de sulfit > de 1 g I, I’addici6 de
petites quantitats de cobalt (fins i tot per valors de 0.75 mg I™%), augmenta la transferéncia
d’oxigen. En aquestes condicions la reaccid a la interfase és més rapida que la
transferéncia de materia i, per tant, no es pot calcular el coeficient. Es proposa no
addicionar catalitzador per tal d’evitar la sobredimensié del coeficient.

ii.. Absorcioé de CO,

Aquest metode va ser proposat per Danckwerts i Gillham (1966), i consisteix en
I’absorcid del dioxid de carboni en una solucié alcalina (pH>10). Aquesta técnica
presenta el mateix problema que el métode del sulfit. El fet d’afegir un solut (NaOH) a
I’aigua canvia la coalescéncia de les bombolles, de tal manera que afecta a la
transferencia de matéria. Tanmateix, en aquest cas la cinetica és més controlable (Van't
Riet, 1979).

e) Metode dinamic biotic (GO-GIM)

Aquest métode es basa en la mesura de la concentracié d’oxigen dissolt operant en les
condicions normals d’operacid el bioreactor d’estudi. Amb la biomassa aclimatada,
s’atura D’entrada d’aire al sistema, de tal manera que es provoca un descens de la
concentracid d’oxigen dissolt deguda al consum propi dels microorganismes. En aquestes
condicions el consum d’oxigen queda definit d’acord amb I’equaci6 37:

37

On qo2 és el consum d’oxigen per part dels microorganismes (mmol O, g™* biomassa s™), i
X és la concentracié de biomassa al bioreactor al temps que es fa la determinacié (kg
biomassa m™ bioreactor). L’entrada d’aire s’inicia abans d’arribar a concentracions
inferiors a la concentracio critica, ja que el proces biologic es podria veure afectat. De les
mesures d’oxigen dissolt en aquest tram, se’n pot deduir el coeficient de transferéncia de
mateéria a partir de I’equacio 38, amb el consum d’oxigen trobat amb 1’equacio 37 i els
valors de la concentracio d’oxigen dissolt enfront el temps.

q,, X-AtAC, o, = KLa-tjz(c:OZ —Cy,, )t 38

4

On t; és el temps al que es reinicia I’oxigenacio it és el temps final d’experimentacio (s).
Aquest metode es veu significativament afectat pel temps de resposta del sensor i cal, per
tant, tenir-lo en compte. D’altra banda, s’ha de realitzar en condicions d’oxigenacid
llunyanes a la concentracié critica, d’altre manera la determinacié del consum d’oxigen
per part dels microorganismes podria no ser representativa (Tribe i col., 1995).
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42.1.2. Métodes estacionaris
a) Metode estacionari discontinu (BSM)

Es una variant dels métodes quimics, perd en aquest cas s’afegeix el reactiu (i el

catalitzador) al principi de I’experiment. Aquesta es la problematica essencial del métode,
ja que s’inhibeix la coalescéncia de les bombolles (Pinelli i col., 2010). Aquest métode
s’ha de realitzar amb les segiients condicions: per una banda, la reacci6 a la interfase gas-
liquid ha de ser prou lenta, per tal de no augmentar el coeficient volumétric, i per I’altra,
la reaccio al si del liquid a de ser rapida per assegurar concentracions baixes d’oxigen
(Ruchti i col., 1985). L’Gs d’hidrazina catalitzada amb un complex amoniacal de coure és
interessant ja que el producte de la reaccié és nitrogen gas, que no afecta a la coalescéncia

de les bombolles (Mérquez i col., 1994).

Per altre banda, Puskeiler i Weuster-Botz (2005) usen una variant dels metodes del sulfit
estacionari i dinamic (anomenat métode combinat del sulfit), en condicions d’operacid

estacionaries. En aquest métode s’utilitzen concentracions elevades de catalitzador > 107

M i concentracions petites de sulfit. Amb aixo s’evita el sobredimensionat del K a i els

efectes negatius de les impureses metal-liques presents al sulfit.

b) Métode estacionari continu (FMS)

Afegint el reactiu de forma continua a la fase liquida es soluciona parcialment el
problema d’inhibici6 de la coalescéncia. Havelka i col. (2000) determinaren que amb el
meétode dinamic quimic usant sulfit i el FMS els resultats, quant a I’absorcié d’oxigen,
eren similars. Tot i que aquest metode ha estat classificat com a estacionari el volum varia

amb el temps, per tant es podria descriure com a semi-estacionari.

c) Metode estacionari biotic

Aquest métode es basa en la realitzaci6 d’un balang d’oxigen a la fase gas, amb el
bioreactor operant amb en condicions biotiques. Degut a la preséncia de microorganismes
es dona consum d’oxigen de la fase gas, 1 per tant, si es realitzen mesures d’oxigen a la
fase gas a ’entrada i a la sortida del bioreactor, es pot determinar el consum d’oxigen per
part del procés. Aquest métode presenta algunes limitacions, per exemple, és necessari
assegurar que la fase gas esta completament mesclada (Van't Riet, 1979), i que la
diferéncia de concentracid entre I’entrada i la sortida és significativa per tal de poder

realitzar el balang (Badino i col., 2001).

4.2.1.3. Comparaci6 dels métodes

Amb els métodes quimics es pot alterar I’area de transferéncia a I’afegir els reactius al
liquid, ja que al variar la coalescéncia de les bombolles es pot modificar la velocitat de
transferéncia de matéria. EI DPM i el GIM son els metodes de mesura que asseguren que
no es canvia el diametre de bombolla, el hold up del gas ni el cabal de liquid. Els métodes
dinamics sén molt dependents del temps de resposta del sensor, mentre que els métodes
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estacionaris son independents d’aquest factor (Pinelli i col., 2010). En cas de que el temps
de resposta del sensor sigui superior a 1/K a caldra tenir-lo present al determinar el
coeficient de transferéncia de matéria (Van't Riet, 1979). ElI metode més abastament usat
per determinar el temps de resposta dels sensors fou descrit per (Vandu i Krishna, 2004)
descrit al capitol 4.3.4.3.

Els treballs publicats fins al moment indiquen que falta consisténcia en la determinacio
dels parametres que descriuen la transferéncia de matéria interficial. Tot i que s’han
publicat gran varietat de meétodes, no existeix un metode universal per calcular els
coeficients. S’ha demostrat que alguns d’aquests métodes donen resultats incorrectes,
com és el cas del métode del sulfit, del qual alguns estudis demostren que les impureses
presents a I’aigua o al mateix reactiu afecten en gran mesura al resultat (Linek i Vacek,
1981). Al determinar els coeficients de transferéncia de matéria, cal tenir present, que tant
el coeficient com I’area de transferéncia es poden veure afectats per varis motius, entre
d’altres, per la velocitat superficial del gas o les propietats de la fase liquida (forca ionica,
tensio superficial i viscositat) (Van't Riet, 1979). En aquest sentit, els métodes biotics
presenten com a avantatge principal que es realitza la determinacio en les mateixes
condicions en les quals es vol determinar el coeficient, en presencia dels subproductes
generats pel procés de degradaci6 (sals, polisacarids i pH, entre d’altres).

4.2.2. Determinacio del hold up

El hold up fraccionat del gas (¢g, adimensional) indica la quantitat d’aire que hi ha
respecte la quantitat de liquid. La importancia d’aquest parametre rau en que esta
relacionat amb el temps de residéncia del gas. En general, a ’augmentar el hold up
augmenta la transferéncia d’oxigen (Leung i col.,, 2006). Aquest parametre ha estat
ampliament usat per a la obtencid d’equacions empiriques que relacionen el seu valor
amb el consum d’energia (Arunagiri i col., 2008). El hold up depen en gran mesura de les
condicions d’operacio, com ara les propietats del liquid (viscositat, tensi0 superficial i
densitat) (Akita i Yoshida, 1973) i la pressié de treball (Mandal i col., 2005). Existeixen
varis metodes de determinacio experimental del hold up, els quals es descriuen a
continuacio.

a) Metode dels cabals

Aquest metode considera que el hold up (9c) es pot calcular mitjancant els cabals de la
fase gas i la fase liquida i, per tant, s usat per sistemes on tant la fase aquosa com la fase
gas estiguin circulant. Per exemple per calcular el hold up quan es treballa amb un ejector
(Cramers i Beenackers, 2001, Elgozali i col., 2002) (equacio 39).

FG
E+R

39

Os =

On Fg i FL s6n els cabals de gas i de liquid respectivament (m? s™).
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b) Métode de les pressions

Per tal de mesurar el hold up també es pot aplicar el metode de les pressions, que
consisteix en mesurar la pressio entre dos punts d’un ejector i aplicar la segiient equacié
(Balamurugan i col., 2008). Aquest metode parteix de la base que la diferéncia de pressid
al fluid entre els dos punts de mesura és funcié de la distancia entre aquests punts, la

densitat de la mescla (pL(1-¢c)) i la gravetat (g) (equacio 40).

AP=(p -(1—@g) +p_ ®s)-9-Ahm 40

On oc és hold up fraccionat del gas, AP és la pressioé diferencial entre els punts de mesura

(Pa), pL i pe s6n les densitats del liquid i del gas, respectivament (kg m?), g és
I’acceleracié deguda a la gravetat (m s'2) i Ahm és la diferéncia d’altura entre els punts de
mesura (m).

c) Métode de les altures

Tanmateix quan es treballa amb altres sistemes de contacte gas-liquid, com poden ser les
columnes de bombolleig, cal aplicar altres tecniques per tal de mesurar el hold up

(equacio 41).

_ Ah 41
e = Ahm

On Ahm es la distancia entre les dues presses de pressié (m), i Ah és la diferencia del

nivell del liquid al manometre (m) (Havelka i col., 1997).

d) Metode del desplacament del liquid

Aquest métode és molt similar a I’anterior, perd en aquest cas s’efectuen mesures amb

aire i sense aire al sistema (Arunagiri i col., 2008) (equacié 42).

hL,G - hL
hL,G

(DG = 42

On h. g és I’altura a la columna quan hi ha liquid i gas (m), i hy és I’altura quan sols hi ha

liquid (m).
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e) Metode de I’expansié

Un metode de determinacié del hold up, molt similar al métode del desplagament del
liquid, és el metode de I’expansid, que es basa en la determinacié dels volums de les fases
a partir de 1’altura d’acord amb 1’equacio6 43:

Ve

-6 43
V,+V,

(e

On Vg i VL s6n els volums ocupats per la fase gas i la liquida, respectivament (m®).
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Taula 11: Tipus de muntatge experimental, cabals de liquid i de gas usats per varis autors en referencia a la determinacié del coeficient de

transferencia de materia i el hold up.

Meétode de Meéetode de Hold up
Autor (any) Tipus FiL(m®s?) Fo (m®s?) determinacio del Kia (st determinacié )
KLa del hold up
Jet venturi aigues
Kunduii col. (1995) avall 0.07-0.34-103 0.16-360- 10° - - Altures
L 4 , Meétode del
Zahradnik i col. (1997) Venturi aigles (5,55-20,00)-10 (2.78-50'83) . - desplagament del 0.025-0.25
amunt ‘10 liquid
Columna: 0.03-
- Venturi aiguies g e~ il Columna: DPM 0.174 Desplagament del )
R L e, (2T amunt L Yg= et Ejector: CSM Ejector: 3.71- liquid B0
7.26
Cramers i Beenackers (2001)  Ejector aigiies avall Fo/FL =025-15 GIM 0.75-2.25 Cabals 0.14-0.52
Jet venturi aiguies CDM
Evans i col. (2001) g u.=0.1-0.183 ms™ Ug=0.1-0.42 ms* Absorcié CO, amb 0.1-0.5 Altures 0.1-0.2
avall :
catalitzador de NaCIO
Ejector— Cabals
e Venturi Aiglies 103 f1n3 ] Columna— )
Elgozali i col. (2002) amunt 1.0-2.4-10 0.1-6-10 GOM 1.25-9.00 Desplacament del
liquid
Fadavi i Chisti (2005) Ejecatomruar:?”es 0-5.55-10° Ug = 0.01-0.04 m s GOM 0.01-0.065 Expansi6 0.02-0.135
. Aspersid aigues u=0.95i1.57 ms* ug=0.0043, 0.0185, ) ) )
Sotiriadis i col. (2005) avall 007210102 ms™ GOM 0.01-0.06
Gourich i col. (2007) e, AT 4.0-8.0- 10° 10% - 25 10° GOM. 0.015-0.1 Meétode dels cabals
d’aigiies avall
- Desplagament del
Arunagiri i col. (2008) Ve”;‘ﬂ;'u"’r‘]'fues u.=0.08-0.38 m s 87-172-10° - - liquid 0.20-0.64
. _ 1 _ 3 4 3 Pressions
Cachaza i col. (2008) Plat perforat amunt u=0ms Ug =2.4-21.3-10°m s GOM 1.0-30-10 0.003-0.048
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4.3.Materials i métodes
4.3.1. Experiments realitzats

S’han realitzat experiments amb tres tipus d’equips intensius d’aeracié comercials: un
difusor de membrana, un ejector venturi i un jet venturi, en condicions d’operacié
similars a les habituals en biofiltracié (Figura 30). En aquest estudi s’avaluen els
parametres que afecten al sistema de transferéncia d’oxigen, en les condicions propies de
la biofiltracid (pressio lleugerament superior a I’atmosferica i concentracio de sals), i
quines millores pot suposar la injeccio directa d’oxigen i I’s d’un vector de transferéncia.

Criteris de seleccid Equips d'aeracioé estudiats Experiments
Pérdua de - . .
carrega ‘ 3 ejectors venturi __<ﬁ’— ‘ Pérdua de carrega ‘
" Aire ‘
SOTR J LU — —
‘\\/"I — F ) n)
' \ ‘ Pressio de treball ‘
SOTE —{ Ejector venturi ‘ _
‘ Sulfats fase liquida ‘
‘ Jet venturi ‘ B
SAE L | Oxigen pur ‘
— Difusor ‘ - . _
_—_————— ‘ Fase no-aquosa ‘
—
Comparacid dispositius venturi amb difusor. _ Jr

Seleccio del dispositiu venturi que maximitzi

‘ Diferents geometries ‘
I'eficacia d’oxigenacio \ y

Figura 30: Esquema dels experiments realitzats amb el muntatge experimental.

En la primera part de la recerca s’ha seleccionat un ejector venturi d’entre tres models
comercials. Aquesta seleccid es realitza en funcid dels resultats obtinguts a I’operar amb
diferents cabals d’aire 1 efectuant mesures de la pérdua de carrega provocada pels equips.
Un cop feta la seleccid de 1’ejector venturi que oferia els millors resultats, s’han realitzat
experiments per determinar quin efecte té la configuraci6 geométrica sobre la
transferéncia d’oxigen. A partir d’aquest punt es s’han realitzat la resta d’experiments de
comparacio, detallats a la Figura 30. En aquest sentit s’estudia el comportament del
difusor, I’ejector venturi seleccionat i el jet venturi al treballar amb diferents cabals
d’aire, a una pressio superior a I’atmosférica i amb un sulfat a la fase liquida (condicions
habituals en biofiltracid). La comparacid es realitza mitjancant els parametres descrits al
capitol 4.3.5. Amb els dispositius venturi es mesura addicionalment el comportament de
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la pérdua de carrega. Els resultats obtinguts amb el difusor han de servir per efectuar la

comparacid, d’un dispositiu ampliament usat en aeracio, amb els dispositius venturi.

Addicionalment es van realitzar experiments amb el difusor per tal d’avaluar la viabilitat
de I'is d’oxigen pur enlloc d’aire. Finalment s’estudia si 1’as d’un vector de transferéncia

solid representa una millora en la transferéncia d’oxigen.

4.3.2. Descripci6é del muntatge experimental

La planta pilot on s’han efectuat els experiments de transferéncia d’oxigen es va
dissenyar amb I’objectiu de poder testejar diferents dispositius, tals com ejectors tipus
venturi i difusors. A la Figura 31 es mostra I’esquema de la planta pilot usada per a
realitzar els experiments. La instal-lacid consisteix en un tub de polietile de 17 de
diametre i altura variable de 0.9-1.5 m que unit a un diposit de separacié de 0.50 m de
diametre 1 1 m d’altura, amb un volum de 187 L. El tub de baixada sobresurt 0.90 m per la
part superior del diposit, els 0.45 m restants queden dins el tanc. EI muntatge permet
provar dues altures a la part superior (0.60 i 0.9 m) i tres a la part inferior (0.30, 0.45 i
0.60 m). L’ejector venturi o el jet venturi van connectats a la part superior del tub. Per tal
de recircular 1’aigua, (fluid primari del venturi) des del diposit de separacido fins a
I’entrada del venturi, s’usa una bomba centrifuga amb variador de freqiiencia (Kripsol,
CPS 10-Multinox 120/60 de 1.2 cv) que permet treballar en un rang de pressions de 1-8
bar a I’entrada del dispositiu venturi. La mesura del cabal d’aigua de recirculacio es
realitza amb un rotametre d’area variable (Key Instruments, 5SL61) que presenta un rang

de 5-75 | min™ (d’aigua a 1 bar i 20°C), amb una precisié del 2 % del rang. $’ha instal-lat

un diposit d’expansio de 15 1 de volum a la descarrega de la bomba, per tal que la bomba
no pateixi cops de pressio. El transductor de pressid de la bomba esta situat abans del
dispositiu venturi. El muntatge consta d’un nivell visual, que permet mesurar el volum de
liquid al diposit i efectuar les mesures per determinar el hold up del gas en els

experiments amb el difusor.
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Figura 31: Planta pilot per I'estudi de la transferéncia d’oxigen. On BVF: Bomba amb
variador de freqliéncia, DE: Diposit d’expansié, DIF: Difusor, DS: Dipdsit de
separacio, VE / JVE : Ejector venturi /Jet venturi, FI1-FI2: Rotametres de gas, FI3:
Rotametre d’aigua, NV: Nivell visual, OD1 i OD2: Sondes d’oxigen dissolt, TB: Tub
de baixada, TPB: Transductor de pressio, VSP: Valvula de sequretat, PCS:
Ordinador, V1-V10: Valvules manuals, A1-A3: Valvules antiretorn, OXG: Mesurador
d’oxigen a la fase gas i P1-P4: Mesuradors de pressio diferencial.

S’usen tres models comercials d’ejectors venturi (Mazzei, 878-2, 885X-2 i 978-2) per tal
de determinar quin d’ells ofereix millors resultats de transferéncia d’oxigen. Aquests
dispositius presenten diferents mides internes (Figura 32 i Taula 12). Els models 878-2,
885X-2 i 978-2 s’anomenaran ejectors 1,2 i 3, respectivament, a la resta del document.
Els tres ejectors provats es diferencien basicament en el volum de la cambra de mescla i
el de la zona convergent, mentre que el volum total del equips és molt similar (3.72-10™
m®). També s’ha estudiat Ias d’un jet venturi (Tecnium, model n°2), descrit a la Figura
33 iala Taula 13. La mesura del gas aspirat mitjancant els dispositius venturi es realitza
amb un rotametre d’area variable (Key-instruments, FR400) que presenta un rang de
mesura de 4-50 NI min™*, amb una precisié del 3 % del rang.
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Figura 32: Detall de I'ejector i I'entrada d’aire amb la notaci6 de les mides

Taula 12: Mides dels ejectors emprats

Mides segons el tipus d’ejector (mm)

Ejector

Mesura 1 2 3

dl 17.078 17.062  17.049
d2 15.019 14960 15.004
Di 25.400 25.400 25.400
Dm 6.503 6.950 6.858

HO 86.240 86.310 86.290
hil 29.817 30.178  30.651
h2 10.573 13.2/0  11.967
Hc 10.387 9.737 10.841
Hd 40.251 38.381  40.304
Hi 73.948 74.673  74.146
Hm 13.262 15428  12.357
Ht 224.088 224.529 223.938
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Taula 13: Mesures internes del
Jet venturi en mm

a %‘ Part ?r/lner;l;ra

; — d1 (DN) 20
d2 (DN) 25

D1 105

D2 115

L 265

: L1 75

L2 96

Figura 33: Mides internes del
Jjet venturi

El difusor de membrana (Oms-Sacede, Roeflex-roediger) amb 0.31 m de diametre es
troba situat a la part inferior del diposit de separacid. Presenta un rendiment teoric
(proporcionat pel fabricant) d’oxigenacié de 4.5 kg O, kW™*h™ en aigua neta i 3.0 kg O,
kW?h? en aigua residual. El cabal de gas subministrat al difusor es controla amb un
rotametre d’area variable (Tecfluid) amb un rang de mesura 15-120 NI min™, amb una
precisio del 4 % del rang.

Per a mesurar ’oxigen dissolt s’han usat dos sensors galvanics de membrana amb
compensaci6 de la temperatura (WTW, CellOx 325). El rang de mesura és de 0-50 mg I
0, (20 °C) i el de temperatura de 0-50 °C. Al llarg dels experiments amb els dispositius
venturi s’ha mesurat I’OD a la sortida del diposit 1 a la sortida de la columna. En el cas
dels experiments amb el difusor s’ha realitzat una sola mesura a la recirculacio.

S’ha mesurat la pérdua de carrega provocada pels dispositius venturi al llarg del tub de
baixada (Figura 34 ), als punts a, b, ¢ i d de mostreig amb sensors de pressid diferencial
(Foxboro, IDP10-T22C11E) amb un rang de treball de -0.5 a 0.5 bar relatius i una
precisio de 0.1 %. Per evitar I’entrada d’aigua al sensor de pressidé es va col-loca un
separador de gotes abans de cada sensor.
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Entrada aigua, Pi
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Figura 34: Pressions diferencials mesurades al tub de baixada. On P;és la pressi6
absoluta de l'aigua a I'entrada del venturi, P, és la pressi6é atmosfeérica, Py és la
pressio del gas al rotametre, P,, Py, P. i P4 s6n les pressions relatives als diferents
punts de mesura del tub de baixada, i P4, P,, P3 i P4 sén les pressions absolutes al
tub de baixada.

Les pressions absolutes queden definides d’acord amb les equacions 44-47, en funcié de
les pressions diferencials mesurades:

P,=P,—P, 44
P,=P,—P, 45
P,=P—P, 46
P, =P,—P, 47

On Py és la pressio atmosferica, P; és la pressio de 1’aigua a ’entrada del venturi i Py és la
pressié del gas al rotametre.

Pels experiments amb pressid superior a I’atmosferica a I’interior del diposit s’ha usat un
pressostat (SMC, ZSE40/ISE40), connectat a una valvula de seguretat que permet
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I’evacuacid de la sobrepressio del sistema. La Figura 35 mostra una fotografia del
muntatge experimental, indicant els principals elements que el composen.
Ea

i :
S )

iz

ke |
NS

Figura 35: Fotografia del muntatge experimental. On BVF: Bomba amb variador de
freqiiencia, DS: Diposit de separacio, VE / JVE : Ejector venturi /Jet venturi, FI1-FI2:
Rotametres de gas, FI3: Rotametre d’aigua, OD1 i OD2: Sondes d’oxigen dissolt,
TB: Tub de baixada, TPB: Transductor de pressid, VSP: Valvula de seguretat, PCS:
Ordinador, OXG: Mesurador d’oxigen a la fase gas i P1-P4: Mesuradors de pressio
diferencial.

Per tal de desoxigenar I’aigua del diposit abans de cada experiment s’usa nitrogen (Linde,
99.999 % de puresa) subministrat amb el difusor. Per assegurar que al comencar un
experiment no queda nitrogen a la fase gas de 1’espai de cap del diposit, s’ha determinat
experimentalment el temps de buidat, mitjangant mesures d’oxigen a la fase gas, usant un
espectrometre infraroig no dispersiu (Sick Maihak, S 710), S’ha usat oxigen (Abelld
Linde, 99.95 % de puresa) en els experiments de subministrament d’oxigen pur, i sulfat
de sodi (Scharlab, 99 %) pels experiments amb sulfat a la fase liqguida. Com a fase no
aquosa s’ha usat Desmopan® (Bayer, DP9370A), que esta format per cilindres de 3x3
mm, de polieter de tetrametile.
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4.3.3. Sistema d’adquisici6 de dades pel muntatge de transferéncia
d’oxigen

Els cabals de gas i aigua s’han enregistrat manualment, efectuant una mesura visual amb
els rotametres, igual que la pressid subministrada per la bomba d’aigua, que és
subministrada pel transductor de pressio de la bomba. Pel que fa a la perdua de carrega al
llarg del tub de baixada, ’oxigen dissolt i en fase gas s’han adquirit de forma automatica
(Taula 14).

Taula 14: Variables mesurades amb el muntatge experimental.

Variables Equip Model Adquisicié Rangde ) jtats
mesurades mesura

. Foxboro

Perdua de Sy e IDP10- Automatica -0.5 0.5 bar
carrega Pressio T22C11E

Oxigen dissolt  SondaOD  CellOX 325 Automatica 0 50  mgl?!

Cabzlritisgas Flo-rite de Key 5 mal
perax Rotametre Instruments : 4 50  NImin*
dispositius (visual)
. FR400
venturi
Cabaldegas g smotre Tecfluid Normal 15 120 NImin*
per al difusor (visual)
Key Normal
Cabal de liquid  Rotametre Instruments (visual) 5 75 | min™
Model 5L61
., Transductor
Pressio q - Normal b
d’entrada € Pressio ) (visual) 1 10 ar
de la bomba
Oxigen fase gas MeSlCJ)rzador Malha7k16°, BRE Automatica 0 25 %vivO;

Per tal de realitzar I’adquisici6 de dades del muntatge de transferéncia d’oxigen s’ha
desenvolupat un sistema SCADA, dissenyat ad hoc en col-laboracié amb el Departament
de Disseny i Programaci6 de Sistemes Electronics de la EPSEM. A la Figura 36 es mostra
un esquema del sistema per adquirir les variables on-line del muntatge de transferéncia
d’oxigen. El sistema d’adquisicié de dades fou programat mitjangant Labwindows.
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Per realitzar I’adquisicié de la pressiéo mitjangant els sensors Foxboro IDP10-T22C11E,
s’ha convertit el senyal d’intensitat (4-20 mA) en voltatge (1-5 V) amb una resistencia de
250 Q amb una tolerancia de 0.1 %. Els senyals dels quatre sensors de pressio son enviats
a una targeta d’adquisicio de dades de National Instruments (NI USB-6221), connectada a
I’ordinador mitjangant una connexi6 USB. Aquests equips requereixen una alimentacid
de 24 VV dc (OMRON S8VS-03024).

L’adquisicié de la concentracio d’oxigen dissolt amb les sondes CellOx 325, es realitza
de forma diferent per la OD1 i la OD2 (mesura de I’oxigen dissolt a I’entrada i a la sortida
del tub de baixada, respectivament) (Figura 36). La sonda OD1 esta connectada a un
controlador de sondes (WTW, inolab 740 i terminal 740) per transferir les dades a
I’ordinador, mentre que la sonda OD2 esta connectada a un mesurador d’oxigen dissolt
(WTW, oxi 330). Aquests equips envien les dades mitjancant una connexié RS232.

L’enviament de la mesura de la concentracio d’oxigen a la fase gas (Sick Maihak, S 710)
a l'ordinador es realitza mitjancant una connexid6 RS232. La connexi®6 RS232 no és
estandard per connectar al PC, per aquest motiu s’han usat convertidors RS232 a USB.
Cal tenir en compte que la connexié RS232 és més lenta a I’hora de transferir les dades.
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4.3.4. Determinaci6 del coeficient de transferéncia de mateéria

Com s’ha vist a I’apartat 2.3.1 existeixen una gran varietat de metodes de determinacio
dels coeficients de transferencia de massa. A la vista de les diferents problematiques
citades, en aquest treball s’ha escollit un métode dinamic basat en la norma ASCE/EWRI
2-06, (ASCE, 2007), que consisteix en realitzar un balan¢g de matéria en condicions no
estacionaries (equacié 32) seguint el metode GOM (metode dinamic d’absorcio). Amb
aquest metode no es varia al hold up del gas ni al diametre de bombolla.

4.3.4.1. Dispositius venturi

Per tal de calcular el coeficient de transferéncia de matéria usant els dispositius venturi
s’han efectuat les segilients consideracions:

e Latransferéncia de materia té lloc a I’ejector i al tub de baixada.
e Al tub de recirculacio és considera que no hi ha transferéncia.
e Eldiposit es comporta com un RCTA.

Per tant es realitza un balan¢ de materia al conjunt venturi-tub de baixada, considerant
que la concentracio d’oxigen a la sortida del diposit és igual a la d’entrada a la columna,
CLino2, 1 que la concentracié d’entrada al diposit és la mateixa que a la sortida de la
columna Cy o2 (Figura 37-a). En general, en els estudis de transferéncia d’oxigen
trobats a la literatura, es suposa que la concentracié d’oxigen dissolt al dipdsit es constant
al llarg dels experiments: aquesta afirmacio es basa en el fet que el temps de residéncia
del liquid al tanc es molt superior al de I’ejector o el jet (Havelka i col., 2000, Sotiriadis i
col., 2005, Fadavi i Chisti, 2005, Dursun i Akosman, 2006). Tanmateix, Si no es tenen en
compte les variacions en la concentraci6 d’oxigen a la fase liquida (a I’entrada i a la
sortida del dispositiu d’aeracid), s’esta cometent un error en la determinacié del K a, ja
que es calcula en base a una diferéncia de concentracions (Cyino2 I Cout,02) Superior a la
que es déna experimentalment.
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Figura 37: a: Localitzacio dels punts de mostreig de I'oxigen dissolt al llarg dels
experiments amb els dispositius venturi. On C_ j, 0, €S la concentracié d’oxigen
dissolt a I'entrada de la columna i C, .02 la concentracié d’oxigen dissolt a la sortida
de la columna (mg I ! ). b: Mesura de I'oxigen dissolt en els experiments amb el
difusor. On Cy o, és la concentracié d’oxigen dissolt al diposit (mg I'").

Al fer el balang de matéria a la columna es suposa que la diferéncia de concentracio
d’oxigen a la fase liquida, que és la impulsora de la transferéncia d’oxigen, queda
definida com la diferéncia entre la concentracié de saturacié (C oz (t)) i la concentracié a
la sortida del tub de baixada (Cpouo02(t)), d’aquesta manera 1’equacio 32 queda

expressada com 1’equacio 48:

dCL,out,02
dt

= KLa' ((:T_’o2 - CL,out,Oz ) B

On Cp ooz (t) és la concentracié de sortida del tub de baixada (mg I™"), d’acord amb

I’equacio 49:

dC.., F

ot = VL . (CL,out,Oz - CL,in,Oz ) )

On Cyinoz2 (t) és la concentraci6 al diposit (mg 1™), V. és el volum de liquid al diposit (m®)
i FL és el cabal de liquid (m® s™). Per a solucionar simultaniament les equacions 48 i 49
s’usa el programari Matlab® usant 1’algoritme de Nelder-Mead simplex direct. Aquest és
un algoritme de cerca directa que no requereix gradient o altra informacio derivada. A
cada etapa de la cerca, es compara el valor obtingut amb el valor desitjat, i si no esta dins
els limits de la tolerancia la cerca es repetira fins que s’obtingui la tolerancia desitjada, o

es superi el nombre maxim de cerques definit.
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4.3.4.2. Difusor de membrana

En aquest cas la mesura de ’oxigen dissolt es realitza a la recirculacié (Figura 37-b). El
coeficient de transferéncia de matéria usant el difusor s’ha determinant mitjangant la
integracié de I’equacio 32, suposant que a t=0 la C i, 02 €s igual a la concentracio inicial
de I’experiment (entre 2 i 3 mg 1* d’oxigen). L’equacié diferencial ha estat resolta
mitjancant el programari Matlab®, pel métode Runge-Kutta d’ordre 2 i 3.

4.3.4.3. Comprovaciéo del temps de resposta del sensor d’oxigen
dissolt

Per tal de determinar la influéncia de la dinamica del sensor en les mesures, i
caracteritzar-ne la seva resposta, s’ha seguit el procediment de Vandu i Krishna (2004):

e Submergir el sensor d’oxigen dissolt en aigua, que préviament s’ha desoxigenat
amb un corrent de nitrogen.

e Quan la lectura del sensor sigui 0, introduir el sensor en aigua saturada d’oxigen.

e Amb el programa d’adquisicid de dades obtenir la concentracié d’oxigen a la fase
liquida cada segon.

e Repetir per triplicat el procediment per cada sensor que s’utilitzi.

El temps de resposta del sensor €s el temps amb el qual s’obté un 63 % del valor final de
la mesura, es determina mitjangant els valors de concentracio d’oxigen dissolt envers el
temps, d’acord amb 1’equacié 50:

CL,o2 t) _

Clo,

1 —e 15t 50

On CLoo(t) i CLoz son les concentracions d’oxigen a la fase liquida, a temps t i a la
saturacié (mg I, respectivament. 1, és el temps de resposta del sensor (s™) i t és el temps

(s).
4.3.5. Parametres que defineixen I’eficacia en la transferéncia d’oxigen

Per tal de poder comparar els coeficients obtinguts a diferents temperatures, es defineix el
coeficient de transferéncia de matéria a una temperatura de referéncia de 20°C. L’equacid
51 s’usa per tal de corregir I’efecte de la temperatura sobre la transferéncia de materia.

K a, =K a0%®" 51

On Ky ay és el coeficient global de transferencia de matéria global pel liquid corregit a
20°C i 1 atmosfera (s™), T és la temperatura de treball (°C), i ® és el factor de correcci6
de la temperatura (1.024, adimensional) (ASCE, 2007).

103



4. Caracteritzacio de la transferéncia d'oxigen usant dispositius intensius d'aeracioé

Per tal de poder quantificar i comparar la transferéncia d’oxigen usant diferents

dispositius i condicions, s’usen una serie de parametres que es descriuen a continuacio.
La quantitat d’oxigen transferit a la fase liquida s’ha determinat a partir de I’equaci6 52,
on la SOTR (Standard Oxygen Transfer Rate) és la velocitat estandard de transferéncia

d’oxigen (kg Oz h™h).
SOTR =K, a,C.,, -V, 52

On V. és el volum de liquid del reactor (m®). També es defineix I’eficacia estandard
d’aeracio, SAE (Standard Aeration Efficiency) (kg O, kW™ h™), que és funci6 de la

poténcia consumida per subministrar 1’oxigen (equacié 53). Aquest parametre té en

compte criteris energétics i, per tant, economics.

SOTR 53

SAE =

in

On la poténcia consumida es calcula mitjancant les equacions 54 i 55, depenent de si

s’usen els dispositius venturi o el difusor, respectivament:

P, =F - TDHW 54

On Pinp és la poténcia consumida per la bomba que vehicula el fluid motriu (kW), Fi_ és el

cabal de liquid (m® s™), TDH és I’altura dinamica total (total dynamic head) (m), i W és
el pes especific de I’aigua a la temperatura experimental (N m?® ).

K
P W-RT [P ) 55
inc K Pl

On Pi,c €s la potencia consumida per subministrar aire mitjancant un dispositiu que
requereixi 1’Gs d’aire comprimit, com ¢és el cas del difusor (kW), basada en la compressio

adiabatica; w és el cabal massic de gas (g s™), R és la constant dels gasos ideals (per aire
2.89-10° kW s g* K™, Ty és la temperatura abans de la compressié (K), i P1 i P, son les

pressions absolutes del gas abans i després de la compressio, respectivament (kPa). K

(adimensional) queda definit per I’equacio 56:

k=D 0083 56
Y

On vy és el rati de calors especifiques del gas, 1.395 per aire amb compressio adiabatica

(adimensional) (ASCE, 2007).
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Un altre parametre que ofereix un criteri itil de comparacio és la taxa estandard d’eficacia
en la transferéncia SOTE (Standard Oxygen Transfer Efficiency). Aquest parametre
permet comparar la quantitat d’oxigen transferit a la fase aquosa envers la quantitat
d’oxigen subministrat (equacié 57).

SOTR

SOTE = 57

0,

On la SOTE (%) i Wo2 és el cabal massic d’oxigen a I’entrada (kg O, h™).
4.3.6. Disseny d’experiments

A continuaci6 es descriuen els experiments realitzats per tal de seleccionar el millor
dispositiu per transferir I’oxigen a un procés de biofiltracié (Taula 15). Els primers
experiments es realitzaren amb tres ejectors venturi, amb diferents mides internes, usant
cabals d’aire aspirat en el rang de 12.0 a 30.0 1 min™ i efectuant mesures de pérdua de
carrega. Aquest interval ha estat escollit a partir dels calculs teorics per a subministrar
’aire necessari per a ’eliminacié de 15000 ppmy de H,S, en un biofiltre a escala pilot.
Amb l’ejector escollit, a partir dels tres models seleccionats, es va estudiar I’efecte de
variar la longitud del tub de baixada i la profunditat de submersié del tub de sortida de
I’ejector al diposit de separacio, per tal d’avaluar ’efecte que presenta la configuracio del
venturi sobre la transferéncia d’oxigen. L’ejector venturi que va proporcionar una millor
transferéncia d’oxigen en les condicions d’operacid va ser comparat, en termes d’eficacia
en la transferéncia d’oxigen, amb els resultats obtinguts amb el jet venturi 1 el difusor.

La comparacio es realitza mitjancant experiments amb la planta experimental tot i variant
el cabal d’aire, la pressio a I’interior del diposit i la concentracio de sulfat a la fase aquosa
amb I’ejector seleccionat, el jet venturi 1 el difusor. També es va caracteritzar la pérdua de
carrega al llarg del tub de baixada, per a I’ejector i el jet venturi, amb 1’objectiu d’avaluar-
ne els consums energetics associats. Un cop realitzats aquests experiments, es prova 1’as
d’oxigen pur i d’'una fase no aquosa com a vector de transferéncia d’oxigen amb el
difusor.

El rang estudiat de sulfat a la fase liquida ha estat de 0-1000 mg I, i el rang de pressio a
I’interior del reactor ha estat de 0.0 a 0.5 bar relatius. Aquests condicions son similars a
les que s’obtenen a I’operar el BFP descrit al capitol 0. S’han realitzat experiments usant
un vector de transferéncia solid (Desmopan®), en un rang de concentracions de 0-9 % en
v/v, per tal d’avaluar I’efecte que provoca sobre la transferéncia d’oxigen.

A la Taula 15 es mostren els experiments realitzats per a la caracteritzacié de la
transferéncia d’oxigen. Entre paréntesi, a la columna de variables, s’indica el nombre
d’experiments de cada tipus que s’han realitzat per a cadascun dels equips; a 1’apartat de
rangs s’indica el rang de treball per cada variable. S’han realitzat de I’ordre d’uns 300
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Taula 15: Experiments realitzats amb el muntatge experimental. Els valors entre
parentesi indiquen el nombre d’experiments realitzats amb cada dispositiu.

Experiments Equips Variables Rangs
Els 3 ejectors
. venturi , .
Determinaci6 del K. a Difusor Fcd’entrada (7)  20.0-40.0 | min
Jet venturi
Kpaenvers la E[J)?]Sljggrz Concentracio de 0-1000 rzng It
concentracio de sulfat Jet venturi sulfat (6) SO,
- Ejector 2 Pressié a
KLle,l.ertlve.rs IZ [irtessm a Difusor I’interior del 0-0.5 Bar
tnterior def tanc Jet venturi tanc (6)
KLa e_nversl us Difusor Fc d’entrada (3 20.0-40.0 | min™
d’oxigen pur 07)
Kia envers la longitud Ejector 2 Longltlzg)del s 0.9-1.5m .
del tub de baixada Fo aspirat (3) 20.0-40.0 I min
Kpaenvers la .
profunditat de Eiector 2 ila?)r:]nzrrmi)t (t;)b 12.3-48.3 cm
submersi6 del tub de J 19 20.0-40.0 | min™
baixada Fg aspirat (3)
Pérdua de carrega al Els 3 ejectors
llarg del tub de venturi Fe aspirat (7) 20.0-40.0 | min™
baixada Jet-venturi
Pérdua de carrega al .
llarg del tub de Eiector 2 Longltt(Jg)del tub 0.9-1.5m
baixada per diferents J Fo aspirat (3) 20.0-40.0 | min™
llargades de tub G asp
. o
Us d’una fase no Difusor % Vviv de fase no 0-10 % V/v
aquosa aquosa (24)
Pérdua de carrega al
llarg del tub de Longitud del tub i
baixada per diferents Ejector 2 submergit(5) 2013'_::’1; gzlgr(rml
profunditats de Fc aspirat (3) ' '

submersi6 del tub

4.4 Resultats

S’han realitzat per triplicat els experiments tot i1 variant el cabal d’aire d’entrada, per tal
de determinar I’error en la determinacio del coeficient de transferéncia d’oxigen. Aquest
error ha estat d’un 10 %, inferior al 15 % que recomana la norma ASCE (ASCE, 2007).

A la Figura 38 es mostra, a mode d’exemple, el grafic obtingut al calcular el K. a per
I’experiment amb 1’ejector 3, amb una pressio de la bomba de 2.2 bar, que equival a un
cabal d’aigua de recirculaci6 de 37.0 1 min™ i un cabal de gas aspirat de 16.5 | min™.
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S’observa com la concentraci6 inicial al diposit fou d’unes 2 ppm i augmenta fins a
gairebé unes 8 ppm al final de I’experiment. Per altra banda la concentraci6 a la sortida de
la columna, ja des del temps 0 de ’experiment, presenta valors superiors a 7 ppm. Aquest
fet s’ha donat en tots els experiments realitzats amb els dispositius venturi, indicant que la
transferencia de materia és rapida i eficient al llarg de la columna. S’observa un bon ajust
de les concentracions simulades i les dades experimentals. El K a per a aquest experiment
fou de 25.30 h™.

10 U L U L U L U L U

CL,in,02 (ppm)
(e}
I

Simulacio
°  Experimental

2 L r . r r r F i F
0 50 100 150 200 250 300 350 400 450 500
Temps(s)
8.5 5 L 5 L T T T r -
E
g 8r I i
Y T
o e
3 7.5~ . .
d Simulacié
Experimental
7 : t r r r r F F F

0 50 100 150 200 250 300 350 400 450 500
Temps(s)

Figura 38: Ajust de Cy in02 I Cy. out 02 Simulats i experimentals per a I'experiment amb
I'ejector 3, amb una pressié de la bomba d’aigua de 2.2 bar.

Experimentalment s’ha determinat que el temps de resposta del sensor és de 0.21 s™ amb
una variabilitat del 11.29 %. D’acord amb Van’t Riet (1979), el temps de resposta del
sensor és molt inferior a la inversa dels coeficients de transferéncia de materia obtinguts i,
per tant, en aquest cas es pot negligir el temps de resposta del sensor.

4.4.1. Estudis previs de caracteritzacié dels ejectors venturi

A continuacié es mostren els resultats obtinguts al realitzar els experiments de
transferéncia d’oxigen amb els dispositius venturi i el difusor de membrana. S’han dividit
els resultats en tres apartats, corresponents als tres equips usats. En primer lloc es mostren
els resultats obtinguts en els experiments de transferéncia d’oxigen amb els tres ejectors
venturi. Es compara I’eficacia dels tres dispositius comercials, per escollir-ne un que sera
posteriorment comparat amb el jet venturi i el difusor, per tal de determinar si 1’as d’un
dispositiu venturi és viable o no, per subministrar I’oxigen al procés de degradacié
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biologica del sulfur d’hidrogen. Després de la comparacid6 es mostren els resultats
obtinguts a ’operar 1’ejector venturi seleccionat i el jet venturi, i finalment els resultats

obtinguts amb el difusor.

44.1.1. Efecte del cabal d’aigua

La SOTR, calculada d’acord amb I’equacio 52, pels tres ejectors en funcid de la pressio
subministrada per la bomba d’aigua es mostra a la Figura 39. Per realitzar els experiments
s’ha fixat la pressio de la bomba d’aigua (1.0, 1.2, 1.4, 1.6, 1.8, 2.0 1 2.2 bar) amb els tres
ejectors. El cabal d’aigua ha estat lleugerament diferent per cada ejector, ja que la pérdua

de carrega que provoca cada equip és diferent, dins un rang de 19.0-37.0 I min™ d’aigua, i
de 12.0 a 30.0 | min™ d’aire aspirat. Per aquest motiu s’ha decidit mostrar la SOTR en

funcié de la pressié subministrada per la bomba. A I’augmentar la pressié subministrada
per la bomba 1, per tant, el cabal d’aigua de recirculacio, augmenta la SOTR. Aquest fet
¢€s coherent amb altres treballs on s’estudia la transferéncia d’oxigen, ja que a I’augmentar
el cabal de gas subministrat, augmenta el hold up del gas, i en consequéncia, la
transferéncia d’oxigen (Arunagiri i col., 2008, Cachaza i col., 2008). L’ejector 2 és el que
proporciona més quantitat d’oxigen en les mateixes condicions d’operacio. S’observa que
els valors obtinguts amb I’ejector 3 presenten una elevada variabilitat, amb valors similars

als obtinguts amb 1’ejector 1. Els valors de K a obtinguts estan en el rang de 13-24 h™,

similars als resultats pels cabals inferiors de I’estudi de Gourich i col. (2005), que

obtingueren un K.a de 18-360 h™, a I’operar un jet venturi d’aigiies avall en un rang de
cabals de 27-166 i de 6-63 | min™ de liquid i de gas, respectivament.

45

® FEjectorl
4.0 1 O  Ejector 2
v Ejector 3

3.5 1

3.0 T

2.5 A

SOTR 10°(kg O, h™)

2.0

1.5 T T T T T T T
0.8 1.0 1.2 14 1.6 1.8 2.0 2.2 24

Pressié de la bomba d'aigua (bar)

Figura 39: SOTR pels ejectors 1, 2i 3 en funcié de la pressié subministrada per la
bomba d’aigua.
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La SOTR per si sola no ofereix prou informacio per seleccionar un o altre ejector ja que
només dependra de la quantitat d’oxigen subministrat, sense tenir en compte criteris
energétics o d’aprofitament de I’aire aportat. Per aquest motiu és util emprar la SAE, la
SOTE i el hold up (calculats d’acord amb les equacions 55, 57 i 39, respectivament)
(Taula 16). Els ejectors 1 i 2 ofereixen una major transferéncia d’oxigen normalitzat amb
el consum energetic comparats amb 1’ejector 3. Els valors de SAE obtinguts, en el rang de
0.312-0.355 kg O, h™ kW™, sén inferiors als publicats per aquest tipus d’equips, entre
2.2-8.8 kg O, h™* kW™ (Emiroglu i Baylar, 2003). En relacié a I’aprofitament de la
quantitat d’aire subministrat, destaquen els resultats obtinguts amb I’ejector 3, amb una
SOTE que duplica la dels altres ejectors. Aquest fet esta directament relacionat amb el
cabal d’aire aspirat per cada ejector. L’ejector 3 presenta el menor hold up (menor cabal
de gas aspirat amb el mateix cabal d’aigua), per aquest motiu, al calcular I’eficacia en la
transferencia el coeficient és major amb 1’ejector 3. L’ejector 1 és el que aspira una major
quantitat d’aire, amb un hold up de 0.52, molt similar al de I’ejector 2. Per altra banda
s’observa una variabilitat més elevada en els resultats obtinguts amb I’ejector 3, fet que
pot ser degut a la variabilitat observada en el cabal de gas aspirat a I’operar aquest ejector.

Taula 16: Valors mitjans de SAE,SOTE i hold up pels ejectors 1, 2i 3.

Ejector
1 2 3
SAE (kg O, h* kw') 355.10"+5.87% 3.53-10"+391% 3.12:10"+7.17%
SOTE (%) 5.79+2.54 % 6.02 + 6.38 % 11.53 +10.53 %
Hold up 052+ 1.72% 0.51 +2.57 % 0.32 +4.02 %
4.4.1.2. Perdua de carrega amb els ejectors venturi

S’ha mesurat la peérdua de carrega absoluta als punts de mostreig descrits al capitol 4.3.2,
per a les set pressions subministrades per la bomba (Figures 40-42). Per a I’¢jector 1
destacar que en els experiments amb una pressio de la bomba de 1.0, 1.2 i 1.4 bar, la
maxima depressié és dona al segon punt de mostreig, enlloc del punt d’aspiracié com
seria d’esperar (Figura 40). Aquest fet probablement esta relacionat amb el canvi de flux
que s’observa al tub de baixada. Per a les tres pressions inferiors I’ejector venturi es
comporta com un jet, creant un raig d’aigua que circula pel mig del tub, i es trenca a uns
30 cm des de I’entrada al tub de baixada. En canvi per a la resta d’experiments el flux és
turbulent al llarg de tot el tub. Per a les tres primeres pressions de treball la recuperacio de
la pressi6 té lloc fins al final del tub, mentre que per pressions subministrades amb la
bomba d’aigua superiors a 1.6 bar la pressio es recupera al punt ¢. Al tram c-d es donen
perdues de pressid, que es relacionen amb el fregament.
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a b C d
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Figura 40: Pressi6 absoluta als punts de mostreig per a I'ejector 1, operant amb
diferents pressions de la bomba d’aigua (PB).

En relacio als experiments amb 1’ejector 2 el maxim punt d’aspiracioé es dona al punt de
mostreig b, per totes les pressions estudiades (Figura 41). En aquest experiment el tipus
de flux fou de jet per a totes les pressions testades. A diferéncia de ’experiment amb
I’ejector 1, en aquest cas la recuperacié de la pressio, per a tots els experiments, és total al
punt ¢, mentre que al tram c-d només s’observa I’efecte de les perdues de carrega.
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Figura 41: Pressi6 absoluta als punts de mostreig per a l'ejector 2, operant amb
diferents pressions de la bomba d’aigua (PB).

L’ejector 3 presenta un comportament diferent al dels altres ejectors (Figura 42). Per a
totes les pressions provades el punt maxim d’aspiracid esta situat al punt a. A partir
d’aquest punt es dona la recuperacié de la pressié (tram a-c), i pérdua de carrega a 1"altim
tram. L’experiment amb una pressio de la bomba de 1 bar es comporta diferent quant a la
recuperacio de la pressio, degut també als canvis de flux observats. Aquests resultats
corroboren els treballs de Kandakure i col. (2005) i Rahman i col. (2010), que van
determinar que la major depressié es donava al coll del venturi.

a b C d
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E 0098 -
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©
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o 0.96 -
a
[ —— PB=1.0 bar
hel —— PB=1.2 bar
§ 0.94 1 —— PB=1.4 bar
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0.92 ~1 PB=2.0 bar
—— PB=2.2 bar
0.90 T T T T
0.0 0.2 0.4 0.6 0.8
Posici6 (m)

Figura 42: Pressi6 absoluta als punts de mostreig per a l'ejector 3, operant amb
diferents pressions de la bomba d’aigua (PB).

Pels tres ejectors s’han determinat tres zones de comportament: pérdua de carrega
provocada pel venturi, recuperacié de la pressio i perdues per fregament (Figura 43). Al
primer tram, en vermell a la Figura 43, s’observa una pressio diferencial negativa degut al
descens de la pressié provocat pel venturi, definida com la diferencia entre la pressio P, i
la pressio atmosfeérica. Al seguent tram, entre el coll del venturi (punt a) i el punt c,
s’observa un augment de la pressio, definit com la diferéncia entre P i P,. Aquest fet
indica que la perdua de carrega provocada al punt a es recupera al tram a - ¢. A I'altim
tram, entre c i d, es detecta una pressio de P4 inferior a P, aquest fet indica que en el tram
esmentat només es dona perdua de carrega per fregament. En tots els trams es ddna
pérdua de carrega per fregament i es guanya energia cinética al descendir per la columna.
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Ejector1 (1.6-2.2bar) Ejector2 Ejector 1
Ejector3 (1.0-2.2bar) (1.0-2.2 bar) (1.0-1.4 bar)
Entrada A A A
d’'aigua, P, / \ ('/ \ / \

- -
| @]

Entrada -
daire, P, P
T Aprecuperacié ] —

Aprecuperacié

‘&Precuperacié

| ‘&pfregament Apfregament

Figura 43: Avaluacié de les pressions al tub de baixada pels tres ejectors. On P,, Py,
P. i Py indiquen els punts de mostreig de la pressio, Py és la pressio atmosfeérica, P;
la pressio d’entrada de l'aigua i Py la pressio d’entrada de la fase gas. APpsrqus indica
el tram on es déna la perdua de carrega efectuada pels ejectors i pérdues per
fregament, AP rqcuperacis indica el tram on es dona la recuperacio de la pressio i
pérdues per fregament i APhregamen: indica el tram on sols es donen pérdues per
fregament.

El punt de maxima depressio es dona al punt de mostreig a per a 1’ejector 1, en el rang de
pressio de 1.6-2.2 bar, i per tots els experiments amb 1’ejector 3 (Figura 43). Mentre que
pels experiments amb 1’ejector 1, en el rang de pressions de 1.0-1.4, i tots els experiments
amb D’ejector 2 la maxima depressio es produeix en el punt b (Figura 43). A partir
d’aquest punt es dona la recuperacio de la pressio per tots els equips, obtenint la maxima
pressio al punt de mostreig ¢ (menys pels experiments amb 1’ejector 1 en el rang de 1.0-
1.4). Finalment al tram c-d es donen pérdues per fregament a I’operar els ejectors 211 3, i
I’ejector 1 en el rang de pressions de 1.6-2.2 bar. Interessa reduir al maxim el tram on sols
es donen perdues per fregament.

L’ejector 2 presenta el major volum a la cambra de mescla 2.34:10° m®, mentre que en
els ejectors 1 i 3, aquest volum és de 1.76-10° i 1.83-10° m®, respectivament. Aquest fet
podria estar relacionat amb el comportament observat en la pérdua de carrega, ja que el
comportament dels ejectors 1 1 2 (si s’exceptua el comportament de 1’ejector 1 per
pressions de 1.0-1.4 bar) és similar, amb el punt de maxima aspiracio a ’entrada del
venturi (punt a) i recuperant la pressié fins al punt de mostreig ¢. Consultant la literatura
se’n desprén que al incrementar la llargada de la cambra de mescla augmenta la pérdua de
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carrega (Kandakure i col., 2005), fet que no ha estat observat en aquest estudi. En el
present treball al augmentar la llargada del tram divergent s’incrementa el hold up,
contrariament al reportat per Zahradnik i col. (1997). Tanmateix, per tal de realitzar un
analisi de I’efecte que presenten les mides internes de 1’ejector sobre els fenomens
relacionats amb la transferéncia de matéria, caldria treballar amb ejectors on sols variés
una de les mides internes.

Pel que fa a la SOTR, en augmentar la pressié absoluta maxima per cadascun dels tres
ejectors provats, per a les set pressions subministrades amb la bomba (Figura 44),
disminueix la quantitat d’oxigen transferit. Aquest fet és coherent amb el funcionament
dels dispositius venturi, ja que la for¢a impulsora de I’aspiracio €s la depressid que es crea
degut a la reducci6 del diametre de la canonada. EI comportament dels ejectors 1 i 2 és
similar, obtenint-se una major transferéncia d’oxigen amb I’ejector 2. Mentre que
I’ejector 3 presenta una variacio en la transferencia d’oxigen similar als altres ejectors en
un rang de pressions absolutes inferior. Cal destacar que la depressié absoluta maxima
que es mostra eés la mesurada. Donat que hi ha 4 punts de mesura al llarg del tub de
baixada, podria donar-se el cas de que tingués lloc entremig dels punts de mesura. Aquest
fet explicaria el comportament observat per 1’ejector 1, que presenta algun punt que
s’allunya del comportament observat en els altres ejectors. En aquest sentit, pels
experiments en el rang de 1.0-1.4 bar I’ejector 1 recupera la pressio en el tram b-d, sense
que s’observin pérdues de pressio per fregament en el tram c-d.
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Figura 44: SOTR en funcio de la pressio absoluta al punt d’aspiraci6 pels tres
gjectors.
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Les depressions maximes absolutes obtingudes estan en el rang de -2600 a -8990 Pa (-
0.0257 a - 0.088 atm), similars als -500 a - 10000 Pa (- 0.0049 a - 0.099 atm) obtinguts
per Rainer i col. (1995) que va treballar amb un ejector venturi subministrant un cabal de

liquid de 10.0 I min™, aspirant un cabal de gas de 39.0 | min™.

4.4.1.3. Rendiment en la compressio del gas pels ejectors

Per tal de calcular el rendiment en la compressio del gas efectuat per a cadascun dels
ejectors s’ha usat I’equaci6 58 (Harris, 1965), relacionant I’energia subministrada amb la
bomba d’aigua i I’energia consumida per comprimir el gas. Aquesta equacid permet
avaluar I’eficacia de bombeig, mitjangant la relaci® entre el treball de compressio
adiabatic 1 I’energia hidraulica proporcionada per la bomba. L’expressid6 suposa un
comportament ideal pel gas i considerant que els increments en la pressio estatica son

petits:

(P,—P,)-F,_-100
AP-F

58

n(%) =

On n és el rendiment (%) Pgy és la pressio a la sortida del tub de baixada i Ps és la maxima
depressio a la que s’arriba en cada experiment, AP és la diferencia de pressid entre la
pressio subministrada per la bomba d’aigua 1 la pressio a la sortida de la columna (Pa). F_

i Fe son els cabals de liquid i gas, respectivament (m® s™). Com ja s’ha vist anteriorment,

en funcioé del tipus d’ejector amb el qual es treballa i el cabal de liquid que s’usa, el punt
de maxima depressio es dona al punt a o b de mesura. Aquest fet provoca que a la sortida
del dispositiu venturi es formi un jet d’aigua, que es trenca al llarg del tub de baixada. A
partir del punt de ruptura del jet es crea un flux turbulent (Figura 45). La major
transferéncia de materia es dona amb el flux turbulent, ja que s’optimitza el contacte entre

fases.

114



4. Caracteritzacio de la transferencia d'oxigen usant dispositius intensius d'aeracio

Figura 45: Flux observat al tub de baixada usant I'ejector 2. a: Flux en forma de jet,
b: Flux turbulent i c: Esquema del tipus de flux observat (a mode d’exemple), jet
(linea descendent) i flux turbulent (zona gris amb cercles).

El rendiment en la compressid, en funcid de la pressio subministrada per la bomba
d’aigua, presenta un comportament diferent per als tres ejectors d’estudi (Figura 46). Cal
destacar la gran variabilitat dels resultats obtinguts amb I’ejector 1, amb un maxim de
rendiment per a la pressio de la bomba de 1.4 bar, i a partir d’aquesta pressio, un descens
sobtat. Aquest fet és degut al canvi de flux bifasic, de jet a turbulent. L’ejector 2 presenta
una tendéncia a augmentar el rendiment a I’augmentar la pressio de treball, mentre que
I’ejector 3 presenta la tendéncia contraria. Aquest fet esta relacionat amb les pressions
mesurades al llarg del tub de baixada. Per a I’ejector 3 el rati de pressions (Pg - Ps)/AP
(equacid 58), disminueix a ’augmentar la pressio subministrada per la bomba d’aigua, ja
que la diferencia entre la pressio a la sortida del venturi i al punt de maxima depressio (Pq
. Ps) augmenta en menor proporcié que AP. Aixo fa que el rendiment disminueixi a
I’augmentar la pressié subministrada per la bomba. Al mateix temps que esta relacionat
amb el cabal de gas aspirat amb I’ejector 3, que és inferior a I’aspirat amb els ejectors 1 i
2. Els errors experimentals estan compresos entre un 2.3 i un 19.0 %.

Segons Cunningham i Dopkin (1974) la maxima eficacia en la dispersio de la fase gas al
liquid es dona quan el jet es trenca just a la sortida del coll. D’aquesta manera al tram
divergent de 1’ejector es dona un flux homogeni gas-liquid on es maximitza la
transferéncia. Si el jet es trenca abans d’hora, a ’interior del coll del venturi, les perdues
per fregament s’incrementen degut al flux bifasic. En els experiments on s’observa flux
turbulent al llarg de tot el tub de baixada, no s’ha pogut determinar on es trenca el jet, si
abans o després del punt d’aspiraci6. Tanmateix, I’ejector 1 en el rang de pressions
subministrades per la bomba de 1.0-1.4, és el que presenta un major rendiment (Figura
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46). Val a dir que en aquest rang de pressions el jet és trencat a uns dos tergos de ’altura
del tub de baixada (a uns 30 cm del coll), fet que és contrari al observat per Cunningham i
Dopkin (1974). Aquests resultats també han estat corroborats per Kundu i col. (1995).
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Figura 46: Rendiment en la compressio del gas pels tres ejectors en relacié a la
pressio subministrada per la bomba d’aigua.

4.4.1.4. Seleccié del dispositiu venturi

Per tal de seleccionar I’ejector més adequat per a posteriors estudis, es va efectuar la
selecci6 comparant els valors obtinguts quant a rendiment en la compressio del gas,
pérdua de carrega minima, SAE, SOTE i SOTR pels tres ejectors provats (Taula 17). Els
resultats obtinguts es classifiqguen com a molt favorable (+ + +), favorable (+ +) i poc
favorable (+). L’ejector 3, tot i presentar els millors valors de SOTE, és I’equip que
ofereix un menor rendiment en la compressio, depressio, SAE i SOTR, per tant fou
descartat. Arribats en aquest punt cal decidir entre I’ejector 1 1 2. Els dos equips
provoquen una depressio i aprofitament energétic similar, tanmateix 1’ejector 1 presenta
el millor rendiment en la compressio. Contrariament, quant a aprofitament de la quantitat
d’aire subministrat I’ejector 2 és el que ofereix millors prestacions, comparat amb
I’ejector 1. A més a més la SOTR obtingut amb I’ejector 2 és superior. Per tant, I’ejector
2 és el que ofereix un efecte més favorable en els parametres avaluats. Per aquests motius
¢és decidi seleccionar per a la resta d’experiments 1’ejector 2.
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Taula 17: Comparacio6 del rendiment, la maxima depressio obtinguda, la SAE, la
SOTE i la SOTR pels experiments amb els ejectors 1, 2 i 3. On molt favorable (+ +
+), favorable (++) i poc favorable (+).

Ejector n AP SAE SOTE SOTR Suma

1 +++ +++ +++ + ++ 12
2 ++ +++ +++ ++ +++ 13
3 + ++ ++  +++ + 9

4.4.2. Caracteritzacio de la transferéncia d’oxigen usant dispositius venturi

A continuaci6 es mostren els resultats obtinguts al realitzar els experiments amb diferent
altura del tub submergit al diposit de separacio, variant la longitud del tub de baixada
usant ’ejector venturi 2, a continuacio es mostren els resultats obtinguts al treballar amb
pressio a ’interior del diposit 1 amb diferent concentracid de sulfat a la fase liquida amb
I’ejector venturi 2 i el jet venturi.

4.4.2.1. Efecte de la longitud d’immersié del tub usant un ejector
venturi

L’altura de submersié del tub de baixada és un factor determinant en 1’operacido de
I’ejector venturi, ja que I’altura de submersio €s la contrapressio a la que es veu sotmesa
el venturi. S’ha experimentat amb 5 altures de submersio del tub (12.3, 21.3, 30.3, 39.3 i
49.3 cm), amb una longitud total del tub de baixada de 1.65 m (90 cm a la part superior
del diposit 1 75 a I’interior). Per variar 1’altura del tub submergit s’ha variat el volum de
liquid al diposit.

La SOTR obtinguda amb I’ejector 2 es veu lleugerament incrementada a mesura que
augmenta la distancia d’immersi6 del tub, tot i la variabilitat de les dades experimentals
obtingudes. Aixo s’observa per les tres pressions de la bomba d’aigua (1.0, 1.6 i 2.2 bar)
emprades (Figura 47).

Mesures de la pérdua de carrega al tub de baixada indiquen que a I’augmentar la
profunditat del tub submergit, la depressio maxima d’aspiracio tendeix a pujar al llarg del
tub de baixada, és a dir, el punt de maxima aspiracio s’acosta més al coll del venturi a
I’augmentar la profunditat de submersio. Aquest fet esta relacionat amb el tipus de flux
que es dona a cadascun dels experiments. A I’augmentar la pressid a la sortida del tub
submergit el jet es trenca abans, provocant que el punt de maxima aspiracio es situi en un
punt superior. Aquest fenomen és consistent amb 1’estudi de Kundu i col. (1995) on
determinaren que la zona d’inundacié del tub de baixada augmenta al incrementar la
pressid a la sortida del tub (que és equivalent a augmentar la profunditat del tub
submergit). Els autors constaten que a I’augmentar la zona inundada del tub de baixada
disminueix el cabal d’aire aspirat, fet que no s’ha observat en els experiments realitzats en
aquest treball. Per tant, la millora en la transferéncia d’oxigen pot ésser deguda al tipus de
flux, ja que a ’augmentar la profunditat de submersié el jet es trenca abans, fet que
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augmenta la zona del tub de baixada on es dona el flux turbulent. Rainer i col. (1995) van
reportar un comportament similar al observat en el present estudi.
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Figura 47: SOTR obtingut amb diferents profunditats de submersié del tub per a tres
pressions de treball de la bomba (PB) amb I'ejector 2.

Pel que fa als parametres relacionats amb la transferéncia d’oxigen, a I’augmentar la
profunditat de submersié del tub augmenta tant energeticament (SAE), com en relacio a la
quantitat d’aire transferit (SOTE), a excepcid de I’experiment amb una altura de
submersio de 39.3 cm, que no segueix la tendéncia en ’aprofitament energétic (Taula 18).
En aquest mateix sentit Gourich i col. (2007), van reportar que ’augment de I’altura del
liquid al diposit de separacié augmentava la transferéncia d’oxigen.

Taula 18: SAE i SOTE obtingut amb I’'ejector 2 per profunditats de submersié del tub
entre 12.2i48.2 cm.

Profunditat de submersié del tub SAE SOTE
(cm) (kg O, 't kW™ (%)
12.3 3.04-10* 5.48
21.3 3.86-10* 6.75
30.3 4.13-10* 7.10
39.3 3.99-10* 7.37
48.3 4.60-10* 8.42
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4.4.2.2. Efecte de la longitud del tub descendent usant un ejector
venturi

Per als experiments on s’ha variat la longitud del tub s’ha treballat amb dues longituds del
tub de la part superior del diposit de 0.60 i 0.90 m, i 3 longituds del tub de I’interior del
diposit de 0.30, 0.45 1 0.60 m. En total s’han provat 5 llargades de tub de 0.90, 1.05, 1.2,
1.351 1.5 m, corresponents a les longituds superior/inferior que s’especifiquen a la Taula
19. A partir dels resultats obtinguts de SOTR i de rendiment usant diferents longituds del
tub, s’arriba a la conclusi6 de que la llargada del tub presenta un efecte negligible sobre la
transferencia de matéria, en el rang provat. Aquests resultats sén coherents amb altres
estudis reportats a la bibliografia (Zahradnik i col., 1997, Havelka i col., 1997) que
estudiaren I’efecte de la configuraci6 de I’ejector sobre el cabal de gas aspirat, 1 van
reportar que, per ratis de llargada total de 1’ejector/diametre del coll (H/Dn) de 6,
s’observava un increment del cabal d’aire aspirat a augmentar la longitud del tub,
mentre que per ratis H/Dy, superiors a 6 no van detectar cap increment del cabal de gas
aspirat. En el present estudi els ratis estan en el rang de 32 a 34, i similarment als resultats
obtinguts per Havelka i col. (1997), el cabal de gas aspirat no augmenta a I’augmentar la
longitud del tub de baixada (dades no mostrades).

Taula 19: SAE, SOTE, SOTR i n mitjans al treballar amb diferents longituds del tub
de baixada amb l'ejector 2.

Longitud é‘r‘i’gr%'imgrior SAE SOTE  SOTR %)

tub (m) P (m/m) (kgO, h kWY (%) (kgOph?h) M
0.90 0.60/0.30 2.94-10* 9.00 2.88-107 3.47
1.05 0.60/0.45 3.20-10" 9.78 2.90-107 6.60
1.20 0.90/0.30 3.31-10% 10.04 3.42-107 3.78
1.35 0.90/0.45 3.53-10* 6.02 3.35.10° 4.35
1.50 0.90/0.60 2.74-10* 8.11 2.48-107 3.50

Cramers i col. (2001) estudiaren la transferéncia intensiva d’oxigen amb ejectors venturi
amb el metode de determinacido dinamic de desabsorcido d’oxigen. Els autors provaren
I’efecte de variar el tub de mescla (variant la relacio del diametre del tub de baixada
envers 1’altura, i tamb¢ variant I’altura del tub de mescla i el diametre del broquet) i 1’us
de diferents broquets. En el seu treball, van determinar que a ’augmentar la longitud del
tub de mescla augmentava la transferéncia d’oxigen.

4.4.2.3. Efecte del cabal d’aigua usant un jet venturi

Usant el jet venturi com a sistema d’aeracié s’han estudiat tres pressions de la bomba
d’aigua de 1.0, 1.6 1 2.2 bar, equivalents a cabals de 22.0, 26.0 1 34.0 1 min’?,
respectivament. A I’augmentar el cabal del fluid primari augmenta la SAE, de 0.418 a
0.471 kg O, h™* kW™ (Taula 20). Els valors obtinguts de la SAE s6n inferiors als calculats
en sistemes d’aeracid basats en jets de 1.70 kg O; h™ kW™ (USEPA, 1989), i jets
confinats 0.92-3.9 kg O, h™ kW™ (Tojo i Miyanami, 1982).
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La SOTE mitjana obtinguda amb el jet venturi és superior 1’obtinguda amb 1’ejector
venturi, d’un 7.24 %. El rendiment en la compressio del gas a I’operar el jet venturi esta
en el rang de 4.61-5.13 %. La SOTR augmenta a l’augmentar el cabal d’aigua
subministrat al jet (Figura 48), similarment al comportament dels ejectors venturi.

Taula 20: Cabals de liquid i gas aspirat, rendiment en la compressié del gas, SAE i
SOTE a l'operar amb pressions de 1.0, 1.6 i 2.2 bar amb el jet venturi.

Promba FL Fo . SAE SOTE
bar) (mind (minY) "7 (g0, 't kw (%)
1.0 22.0 23.0 5.13 4.18-10* 7.10
1.6 26.0 30.0 4.69 4.76-10* 7.33
2.2 34.0 39.0 4.61 4.71-10" 7.28
Mitjana 455101+ 7.0 % 7.24 +1.68 %
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Figura 48: SOTR en funci6 de la pressié subministrada per la bomba d’aigua usant
el jet venturi.

Al determinar la pérdua de carrega efectuada pel jet venturi amb els tres cabals d’aigua
estudiats, el punt de maxima depressio es dona al punt a de mostreig (Figura 34). A partir
d’aquest punt es recupera la pressi6 al llarg del tub de baixada fins al punt de mostreig ¢
(Figura 49). En aquest cas no s’observa cap tram on només es donin pérdues per
fregament. La depressié obtinguda amb el jet esta en el rang dels valors obtinguts amb els
experiments amb els ejectors venturi. EIl perfil de pressio obtingut al llarg del jet és
similar al reportat per Rahman i col. (2010), que va concloure que la maxima depressio es
donava al punt d’entrada del jet. Tot i aix0, en el seu estudi la recuperaci6 de la pressio es
donava a la sortida del tram divergent, mentre que en el present estudi la recuperacio total
es dona al final del tub de baixada.
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Les depressions maximes absolutes obtingudes estan en el rang de -3032 a -8085 Pa (-
0.03 a — 0.08 atm), similars als -3000 a -4800 Pa (- 0.03 — 0.05 atm) obtinguts per
Kandakure i col. (2005), que van treballar amb un jet venturi subministrant un cabal de
liquid de 42-75 | min™, aspirant un cabal de gas en el rang de 16-26 | min™.
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Figura 49: Pressié absoluta als punts de mostreig per al jet venturi, operant amb
pressions de la bomba (PB) de 1.0, 1.6 i 2.2 bar.

4.4.2.4. Efecte de la pressi6 de treball usant dispositius venturi

Per tal d’avaluar I’efecte de la pressidé de treball sobre la transferéncia d’oxigen, s’han
realitzat experiments en un rang de pressio de 0.0 a 0.5 bar relatius a I’interior del diposit
de separacid, corresponents a les condicions de treball del BFP (capitol 0). Per tal que els
experiments fossin comparables, s’ha treballat amb el mateix cabal de gas aspirat de 20.0
| min™. A l'augmentar la pressio a I'interior del diposit s’augmenta la contrapressio a la
sortida del venturi i, per tant, amb un mateixa pressié subministrada per la bomba
d’aigua, el cabal de gas aspirat disminueix d’acord amb el publicat per Mandal i col.
(2005). Per mantenir constant el cabal de gas aspirat s’ha augmentat el cabal d’aigua
recirculat, treballant en el rang 24.0 a 42.5 | min™ d’aigua amb I’ejector 2, i en el rang de
22.0 a 42.0 | min usant el jet venturi. S’han determinat la SAE, la SOTE i el hold up
operant en aquestes condicions (Taula 21). Dels resultats obtinguts cal destacar la
variacio de I’eficiéncia energetica a I’augmentar la pressio. S’observa una reducci6 en la
SAE al passar de treballar a pressid atmosférica a treballar a 0.1 bar relatius, degut a
I’elevat increment en la poténcia necessaria per vehicular 1’aigua, respecte el lleuger
creixement de la SOTR, que augmenta lentament amb la pressié de treball. Al treballar a
pressions superiors a 0.1 bar s’observa un increment en la SAE i la SOTE a ’augmentar
la pressio de treball.

121



4. Caracteritzacio de la transferéncia d'oxigen usant dispositius intensius d'aeracioé

Taula 21: Cabal de liquid, SAE, SOTE i hold up obtinguts al treballar en un rang de
pressions de 0.0-0.5 bar relatius amb l'ejector 2 i el jet venturi

. . Pdinasit F SAE SOTE hold u
Dispositiv  “har)  (IminY) (kg Oph kW) (%) ) i

0.0 24.0 3.52.10* 6.02 0.45

0.1 31.0 2.47-10* 6.78 0.39

Ejector 2 0.2 36.0 2.91-10:1 9.30 0.36

0.3 38.0 3.25-10 10.96 0.34

0.4 42.0 3.18-10* 11.85 0.32

0.5 425 3.58-10* 13.49 0.32

0.0 22.0 4.18-10* 8.16 0.48

0.1 30.0 3.78-10* 10.06 0.40

Jet 0.2 40.0 3.27-10* 11.61 0.33

venturi 0.3 37.0 3.76-10* 12.36 0.35

0.4 40.0 3.90-10" 13.84 0.33

0.5 42.0 4.21-10" 15.70 0.32

S’observa un increment superior al 50 % de la transferéncia d’oxigen a ’augmentar la
pressio de treball relativa de 0.0 a 0.5 bar (Figura 50). Cramers i Beenackers (2001)
estudiaren I’efecte de la densitat del gas sobre la transferencia d’oxigen, per tal de simular
condicions similars a les que es donen al treballar amb un sistema multifasic a una pressio
superior a I’atmosferica. Els autors van concloure que a I’augmentar la densitat del gas
augmentava el K a. Aquest fet el van corroborar amb la teoria de Levich (1965) que
postula que a I’augmentar la densitat del gas disminueix el diametre de bombolla i, per
tant, augmenta 1’area interficial, fet que provoca un increment del conjunt coeficient-area.
Tanmateix, del present estudi cal destacar que I’increment en la transferéncia d’oxigen a
I’augmentar la pressio de treball, es pot veure afectada per I’increment en el cabal del
liquid de recirculacio. A I’augmentar el cabal de fluid primari augmenta la depressio
creada pel venturi i, per tant, augmenta la forca impulsora de la transferéncia d’oxigen,
també augmenta la turbuléncia, fet que incrementa el contacte entre les fases gas i liquid.
Els wvalors obtinguts indiquen que l'augment en el consum energetic en el
subministrament d’oxigen, en el rang de pressions absolutes de 0.0-0.5 bar, queda

compensat per I’increment en la quantitat d’oxigen transferit.
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Figura 50: Efecte de la pressié a l'interior del dipdsit sobre la transferencia d’oxigen
usant el I'ejector 2 i el jet venturi

4.4.2.5. Efecte de la concentracié de sulfat a la fase liquida usant
dispositius venturi

S’ha estudiat I’efecte que té ’increment en la concentraci6 de sulfat (0, 200, 400, 600,
800 i 1000 mg I™"), sobre els parametres relacionats amb la transferéncia de matéria.
Aquest estudi s’ha efectuat operant 1’ejector venturi 2 i el jet venturi amb tres pressions
de treball de la bomba d’aigua de 1.0, 1.6 i 2.2 bar (Figura 51 i Figura 52). Com pot
observar-se la concentracio de sulfat a la fase liquida no presenta un efecte remarcable
sobre la transferéncia d’oxigen. De la mateixa manera Tobajas i Garcia-Calvo (2000), van
concloure que la concentracid de sals 1 glucosa no afectava a la transferéncia d’oxigen en
medis de fermentacio.

Al avaluar el comportament del jet venturi en relacio a la concentracio de sulfat a la fase
liquida, s’observa un lleuger descens de la transferéncia d’oxigen a 1’augmentar la
concentracio de sulfat a la fase liquida (Figura 52). Tanmateix, cal destacar que el descens
observat és inferior a I’error en la mesura del K a (10 %) i, per tant, es pot considerar que,
també en aquest cas, ’efecte de la concentracio de sulfat a la fase liquida és negligible
sobre la transferéncia d’oxigen.
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Figura 51: Efecte de la concentracio de sulfat (C,sos>) sobre la transferéncia
d’oxigen usant I’'ejector 2, amb tres pressions de la bomba d’aigua (PB).
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Figura 52: Efecte de la concentracio de sulfat ( CL,sof') sobre la transferencia
d’oxigen usant el jet venturi, amb tres pressions de la bomba d’aigua (PB).
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4.4.3. Caracteritzacié de la transferéncia d’oxigen usant un difusor de
membrana

Un estudi similar, als efectuats amb I’ejector i el jet venturi, ha estat realitzat per a
caracteritzar un difusor de membrana com a dispositiu d’aeraci6. S’han realitzat
experiments subministrant diferents cabals d’aire, amb pressid superior a I’atmosferica a
I’interior del diposit, tot i variant la concentracié de sulfat a la fase liquida, afegint una
fase no aquosa solida com a vector de transferéncia i finalment, subministrant oxigen pur
enlloc d’aire.

4.43.1. Efecte del cabal d’aire

S’han testat 11 cabals d’aire en el rang de 20.0 a 112.0 I min™. Els primers 7 cabals son
equivalents als usats amb els experiments amb els dispositius venturi, per tal de poder
comparar els tres equips.

A la Taula 22 es mostra la SAE i la SOTE obtingudes a I’operar en el rang de cabals
especificats. S’observa que tant la SAE com la SOTE presenten una major variacié que
en els experiments realitzats amb els dispositius venturi. Aquest fet pot ésser degut al
diferent comportament hidrodinamic de I’equip. Tot 1 les grans variacions observades,
tant la SAE com la SOTE disminueixen en el rang de 20.0-36.0 | min™, assolint un
maxim de la SAE i el SOTE de 0.71 kg O; h™ kW™ i 10.64 %, respectivament, amb un
cabal de 39 | min™. Aquest canvi sobtat pot ésser degut a I’agitacio de la fase liquida
provocada per I’entrada de les bombolles d’aire.

Taula 22: SAE i SOTE en funci6 del cabal d’aire subministrat amb el difusor.

Fo SAE SOTE
(IminY) (kg O, h* kw™) (%)
20.0 7.35-10* 10.76
23.5 6.72-10* 9.90
26.0 5.90-10* 8.71
31.0 6.19-10* 9.20
33.5 6.09-10* 9.06
36.0 5.80-10* 8.65
39.0 7.10-10* 10.64
60.0 6.42-10* 9.80
80.0 5.95.10* 9.35
100.0 5.54.10* 9.00
112.0 5.14.10* 8.57

Mitjana  6.20-10"+10.6 % 9.42+8.1 %

La SOTR obtingut augmenta amb el cabal d’aire subministrat, i igual que en el cas de la
SAE i la SOTE, a partir d’un cabal de 39.0 I min™ s’observa un canvi de comportament,
amb una millor transferéncia d’oxigen, associat a una disminucio en relaci6 a I’eficacia
energeética i de la transferencia (Figura 53).
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Figura 53: Efecte del cabal d’aire subministrat amb el difusor sobre la transferéncia
d’oxigen usant el difusor de membrana.

4.4.3.2. Efecte de la pressio6 de treball

Pels experiments amb una pressio de treball superior a I’atmosferica usant el difusor, s’ha
treballat en un rang de pressio relativa a I’interior del tanc de 0.0-0.5 bar, subministrant
un cabal d’aire de 20.0 1 min™ (condicions similars a les emprades per als dispositius
venturi). En aquest cas per mantenir el cabal d’aire constant s’ha augmentat la pressio
d’entrada de ’aire al difusor. Tant la SAE com la SOTE presenten una variacio negligible
a ’augmentar la pressio al tanc (Taula 23). Les desviacions en les mesures del SAE i el
SOTE (inferiors a un 5 %), demostren que I’increment de la pressié a I’interior del diposit
presenta un efecte negligible sobre la transferéncia d’oxigen.

Taula 23: SAE i SOTE obtinguts a 'operar el difusor amb un cabal d’aire de 20.0 /
min™, en un rang de pressions de 0.0-0.5 bar relatius a l'interior del tanc.

Paiposit SAE SOTE

(bar) (kg O, htkw™) (%)
0.0 8.81.10* 12.94
0.1 8.67-10* 12.88
0.2 8.55-10* 12.79
0.3 8.22.10* 12.38
0.4 8.01-10* 12.17
0.5 7.74-10* 11.87

Mitjana 8.33-10"+4.9% 12.5+3.47%
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Amb la quantitat d’oxigen transferit succeeix el mateix. Aixi, en el rang de pressions
estudiat la variacié de la SOTR és negligible (Figura 54). Els resultats obtinguts a
I’augmentar la pressio de treball amb el difusor de membrana no corroboren els resultats
obtinguts per Han i Al-Dahhan (2007), que van treballar en un rang de pressions de 1.0-
10.0 bar. Els autors conclouen que a 1’augmentar la pressié (en el rang d’estudi)
s’incrementa el ki a, degut a I’increment en I’area de transferéncia. Similarment, Letzel i
Stankiewicz (1999), operant amb rang de pressions de 1.0-13.0 bar, van observar que el
coeficient de transferéncia de matéria augmentava considerablement en relacié a
I’increment de la pressio. Tanmateix, el rang de pressions testat en el present estudi és
molt inferior al publicat a la bibliografia.
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Figura 54: Efecte de la pressio de treball sobre la transferéncia d’oxigen usant el
difusor de membrana.

4.4.3.3. Efecte de la concentracié de sulfat a la fase liquida

S’ha estudiat I’efecte de la concentracié de sulfat a la fase liquida operant el difusor en un
rang de concentracions de 0-1000 mg I* de sulfat (aquestes condicions sén iguals a les
usades en els experiments amb [’ejector venturi i el jet venturi, capitol 4.4.2.5,
subministrant cabals d’aire de 20.0, 30.0 i 40.0 | min™ (Figura 55). A I’augmentar la
concentracid de sulfat a la fase liquida augmenta la transferéncia d’oxigen. Aquests
resultats sén similars als obtinguts per Painmanakul i Hérbard (2008), que treballaren en
un rang de concentracié de 4000-20000 mg I* de sal, i observaren un increment de la
transferéncia d’oxigen a I’augmentar la concentraci6 de sal, justificant que I’augment en
I’area interficial és veu més afectada que I’efecte positiu sobre el k.
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Figura 55: Efecte de la concentracié de sulfat a la fase liquida en el rang de 0-1000
mg I'" subministrant cabals d’aire de 20.0, 30.0 i 40.0 I min™ al difusor.

4.4.3.4. Efecte de I’addicio d’una fase no aquosa

L’efecte de I’addicio d’un vector de transferéncia s’ha realitzat mitjangant 1’addicié de

diferents percentatges en volum (0, 1, 3, 5, 7 i 9 %) de Desmopan® a la fase liquida, tot i

subministrant cabals de 50.0, 70.0 i 90.0 | min™ d’aire amb el difusor. Cal destacar el

canvi sobtat de tendéncia en la SOTR a partir d’un 3 % (v/v) de Desmopan® (Figura 56).

Fins a un 3 % (v/v) de fase no aquosa, la quantitat d’oxigen transferit augmenta, a partir
d’aquest punt es detecta un descens de la SOTR a I’augmentar el volum de vector de
transferéncia afegit. Aquests resultats son similars als obtinguts per Quijano i col. (2009),
que estudiaren la transferéncia d’oxigen en un sistema multifasic usant oli de silicona

com a vector, els autors conclouen que fins a un 10 % v/v d’oli de silicona la
transferéncia d’oxigen augmenta, amb volums de fase no aquosa superiors van observar
un descens en la transferencia. Tanmateix, per sobre del 3 % (v/v) de fase no aquosa la

transferéncia d’oxigen decau pels experiments amb cabals d’aire de 50 1 70.0 1 min™.

El descens marcat en la transferéncia d’oxigen a I’augmentar la concentracio de la segona
fase, ha estat corroborat per altres autors. En aquest sentit, Albal i col. (1983) observaren
que fins a un 5 % (v/v) de fase no aquosa la transferencia augmentava, mentre que a
I’addicionar més fase no aquosa la transferéncia es veia desafavorida. Mena i col. (2011)
en el seu estudi amb una columna de bombolleig usant esferes buides de vidre com a fase
no aquosa, observaren un augment de la transferéncia de matéria en un rang de 2-3 %

(v/v) de fase no aquosa.

128



4. Caracteritzacio de la transferencia d'oxigen usant dispositius intensius d'aeracio

La reducci6 en la transferéncia d’oxigen a I’addicionar certa quantitat de fase no aquosa
pot estar relacionada amb I’augment de la viscositat aparent, ja que a elevades viscositats
la turbulencia del liquid disminueix, traduint-se en una menor velocitat de transferéncia
(Lee i Foster, 1990). Els experiments amb un cabal de 90.0 | min™ van presentar un
comportament similar al reportat pels altres cabals, perd en aquest cas la transferencia
s’incrementa fins que es va superar el 5 % (v/v) de fase no aquosa, indicant que la
concentracié optima de fase no aquosa que es pot afegir al sistema dependra del cabal
d’aire subministrat, ja que, a I’augmentar el cabal de gas augmenta la turbuléncia a la fase
liquida. L’addici6 d’un 3 % (v/v) de Desmopan® provoca un increment mitja en la
transferéncia d’oxigen d’un 32 %.

11
e F.=500Imin*
10 - 1
o FG: 70.0 Imin

91 v Fg,=90.0Imin"

SOTR:10” (kg O, h™)

% v/v Fase no aquosa

Figura 56: Efecte de I'addicié d’una fase no aquosa en concentracions en un rang de
0-9 % (v/v) sobre la transferencia d’oxigen, per cabals de 50, 70i 90 | min™ d’aire,
subministrats amb el difusor.

4.4.3.5. Us d’oxigen pur

S’ha estudiat I’efecte de subministrar oxigen pur enlloc d’aire, per tal d’avaluar si es
millora la transferéncia d’oxigen. El cabal d’oxigen estudiat esta en el rang de 4.0-8.0 |
min™, que equival a la quantitat d’oxigen subministrada amb 19.0-39.0 | min™ d’aire
(Figura 57). Aquest rang de cabals ¢és el mateix que en els experiments amb 1’ejector
venturi. Usar la quantitat equivalent d’oxigen assegura que 1’oxigen subuministrat és el
mateix que al usar aire. Al subministrar la quantitat equivalent d’oxigen s’obté una
transferéncia d’oxigen menor que a 'usar I’aire equivalent (Figura 57). Aquest fet pot
ésser degut a la suma de dos fenomens. Per una banda a la reducci6 en la superficie de
contacte gas-liquid a 1’usar un cabal volumeétric menor (es considera que la mida de les
bombolles no canvia al treballar amb aire o oxigen pur), i per altra banda a la reducci6 en
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la turbuléncia deguda a la reduccié en el cabal subministrat a I'usar oxigen pur. Aquests
resultats han estat corroborats en experiments en un RCTA per Pinelli i col. (2010), que
observa que I’increment del ki no es compensava amb la reduccié de I’area de contacte,
degut a la disminucio del hold up. Havelka i col. (1997) van estudiar la transferéncia
d’oxigen obtinguda al treballar amb el mateix hold up usant oxigen pur i aire, van
observar una millora del 50 % en la transferéncia al treballar amb oxigen pur. Tanmateix,
si la transferéncia d’oxigen segueix la tendéncia mostrada a la Figura 57, usant el mateix
cabal volumétric d’oxigen pur o aire, la transferéncia seria major amb 1’oxigen pur.
L’aprofitament energetic en el procés d’aeracié és superior usant oxigen pur, amb un SAE

de 3.31 kg O, h™ kW™ enfront els 0.62 kg O, h™ kW™ de Iaire. Es important considerar
també que 1’ts d’oxigen pur comporta un cost addicional que no existeix a [’usar aire.
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9 1 1 1 1 1 1 1 1 1
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Figura 57:SOTR obtingut a l'usar aire, 19.0-39.0 | min”, o la quantitat equivalent
d’oxigen pur, 4.0-8.0 | min’, emprant el difusor.

4.5.Comparativa dels dispositius intensius d’aeracié

A la Figura 58 es mostra la SOTR obtingut a 1’operar els tres equips usats: el difusor de
membrana, el jet venturi i I’ejector venturi 2. Els tres dispositius presenten la mateixa
tendéncia a I’increment de la SOTR quan s’augmenta el cabal de gas. La quantitat
d’oxigen transferit pels dispositius venturi és lleugerament inferior al subministrat pel

difusor.
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Al comparar la SAE i la SOTE obtinguts amb els tres equips (Taula 24), s’observa el
mateix comportament que al comparar la SOTR. El difusor és l'equip que va
proporcionar una millor transferéncia d’oxigen amb un menor consum d’energia i un
millor aprofitament de 1’oxigen subministrat, seguit del jet venturi i I’ejector. Tanmateix,
la implementaci6 del difusor al reservori d’un biofiltre percolador no és recomanable,
degut a la preséncia de particules solides (biomassa i sofre) a la fase aquosa, que podrien
obturar els porus I’equip. Per aquest motiu és interessant considerar 1’Gs d’un jet venturi
en aquest tipus de sistemes minimitzant els problemes operacionals que poden comportar
sistemes de transferéncia con el difusor, obtenint eficacies comparables.
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Figura 58: SOTR obtingut a I'usar 3 cabals de gas en el rang de 20.0-40.0 | min’
usant el difusor, el jet venturi i I'ejector venturi.

Taula 24: SAE i SOTE obtinguts amb els experiments de transferencia d’oxigen
usant el difusor, el jet venturi i I'ejector venturi.

Eaui SAE SOTE
quip (kg O, K kW) (%)

Difusor 6.20-107£10.6 %  9.42+8.1%

Jet venturi 455.101+7.0%  7.24+1.68%

Ejector venturi 353107 +3.91%  6.02+6.38 %
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4.6.Conclusions

Els resultats obtinguts amb I’ejector 2 mostren que la concentraci6 de sulfat i la longitud
del tub de baixada presenten un efecte negligible sobre la transferéncia d’oxigen. Per altra
banda, un increment de 0.5 bar de pressio a I’interior del diposit suposa un increment del
50 % de la transferéncia d’oxigen, amb un increment del consum energeétic de sols el 1.7
%. En relaci6 a la profunditat de submersié del tub s’ha observat que la SOTR augmenta
Ileugerament, amb grans desviacions, mentre que la SAE i la SOTE augmenten clarament

a ’augmentar la profunditat de submersio.

A Poperar el jet venturi s’ha obtingut una SOTR en el rang de 2.8-5.2-102 kg O, h™. El

comportament del jet venturi €s similar al de ’ejector davant d’un increment de la pressio
a I'interior del diposit (augment de la SOTR 1 de la SOTE a ’augmentar la pressio de
treball). La transferéncia de matéria es veu afavorida amb la pressié, mentre que el
rendiment energetic presenta un comportament no lineal, degut a I’increment simultani

del consum energetic 1 la quantitat d’oxigen transferida. De manera similar, els resultats
obtinguts a I’incrementar la concentracio de sulfat a I’aigua demostren que aquest

parametre, en el rang d’estudi, és negligible sobre la transferéncia d’oxigen.

Dels experiments realitzats amb el difusor se n’extreu que a I'usar 1’oxigen equivalent
enlloc d’aire, la quantitat d’oxigen transferit disminueix degut a la reduccido en I’area
interficial. L’augment de la pressio a I'interior del diposit de 0.0 a 0.5 bar provoca un
efecte negligible sobre la quantitat d’oxigen transferit, contrariament a 1’observat amb els
dispositius venturi. S’ha detectat un increment del 34 % de la SOTR a I’augmentar la

concentraci6 de sulfat a la fase liquida fins a 1000 mg I™. En relaci6 a ’addicié d’una fase

no aquosa, s’ha determinat el maxim increment de la transferéncia (d’un 32 %) per a una

concentraci6 del 3 % en v/iv de vector de transferéncia (Desmopan®). Per a
concentracions superiors s’observa un descens en I’eficacia de la transferéncia.

Entre els diferents dispositius el que ofereix una major eficacia en la transferéncia
d’oxigen ¢és el difusor. Tanmateix, tenint en compte que 1’aplicacid d’un difusor en un
biofiltre percolador és poc recomanable, degut a les dificultats operacionals que pot
suposar 1I’acumulaci6 de solids sobre la membrana, el jet venturi sera I’equip intensiu de
transferéncia d’oxigen usat per a la seva implantaci6 en el biofiltre percolador presentat al
capitol 0, ja que ofereix una lleugera millora en termes de SOTR, SAE i SOTE que

I’ejector venturi 2, 1 no significativament diferents als determinats pel difusor.
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5. Efecte de la millora de la transferencia d'oxigen en un biofiltre percolador
a escala industrial

5.1.Introducci6

D’acord amb el que s’ha explicat al capitol O el BFP de la EDARM (Estacié Depuradora
d’Aigiies Residuals de Manresa i St. Joan de Vilatorrada) presentava un elevat déficit
d’oxigen a la fase liquida, que provocava 1’acumulaci6é de sofre elemental al material de
rebliment (Capitol 0). Al capitol O s’han comparat tres equips intensius d’aeracid, en
condicions d’operaci6 similars a les que es donen en biofiltracid, per tal de determinar si
els dispositius venturi poden ser aplicats al tractament biologic d’altes carregues de
sulfur. En aquest sentit, I’equip escollit per a ser implementat al biofiltre a escala
industrial ha estat el jet venturi. En aquest punt cal decidir quin tipus de configuracio seria
la més apte per al correcte funcionament de 1’equip. Es proposen dues configuracions del
dispositiu venturi:

e Instal-lar el venturi a la sortida de la bomba d’aigua de recirculaci6. D’aquesta
manera s’oxigena la fase liquida que arriba a les dutxes, Figura 59-a.

e Instal-lar una nova bomba centrifuga que permeti I’entrada de 1a mescla aire-aigua
directe a la fase liquida del reservori del biofiltre, Figura 59-b.

Figura 59: Possibles configuracions del dispositiu venturi per subministrar I'oxigen a
la fase liquida. a. Aprofitament de la bomba d’aigua de recirculacié pel
subministrament de 'oxigen a la fase liquida que va a parar a les dutxes. b.
Instal-lacié d’'una nova bomba d’aigua, subministrament de I'oxigen al reservori del
bidfiltre.

Per tal de decidir quina de les dues configuracions ¢s la més adequada, s’han efectuat els
calculs del cabal d’aigua necessari per subministrar 1’oxigen estequiométric per tal
d’eliminar el sulfur d’hidrogen d’un cabal de biogas de 80 m® h™, amb un rang de
concentracions de H,S de 500 a 3000 ppm, (Taula 25). Aquestes son les condicions
habituals en la majoria d’escenaris possibles en 1’operacié del biofiltre d’estudi. Per a la
configuracio a s’ha calculat la velocitat de pas del liquid a través del biofiltre (TLV), ja
que velocitats de circulacié de la fase aquosa superiors a 10 m h™ (Kim i Deshusses,
2008), 0 20 m h™ (Kennes i Veiga, 2001), donen lloc a I’arrossegament de la biomassa
adherida al material de rebliment. S’ha determinat que usant la configuracio a, i per tal
d’eliminar una concentraci6 superior a 1500 ppm, de H,S caldria superar els 10 m h™ de
TLV. Per aquest motiu, s’ha considerat que la configuracié6 més adequada és la b, tot i el
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cost addicional associat al consum i compra de la nova bomba d’aigua. Addicionalment,
I’ts de la configuracio b evita interferéncies entre el reg del biofiltre i ’entrada d’aire, ja
que es realitzen amb dues bombes separades. Cal tenir present que amb la configuracié a,
quan no fos necessari Ssubministrar aire al sistema s’aturaria el subministrament de liquid
a les dutxes. Aquest problema es podria solucionar instal-lant una T a la sortida de la
bomba de recirculacidé. Una branca aniria directament a les dutxes i a 1’altre s’instal-laria
el jet venturi, amb una valvula connectada al sistema de control, que efectuaria la
regulacio del cabal d’aigua que passaria pel venturi, subministrant la mescla bifasica
directament al reservori del BFP. Tanmateix, aquesta soluci6 es va descartar degut a les
dificultats tecniques que presentaria aquest tipus de control.

Taula 25: Calcul tedric del cabal d’aigua necessari per subministrar l’oxigen per a
eliminar de 500 a 3000 ppm, de H,S, amb un cabal de biogas de 80 m>hTi TLV que
s’'obtindria a 'usar la configuracio a.

HoS (ppmy)  Fe(m*h™)  FL(m’h?)  TLV(mh?)

500 4.78 4.29 3.23
1000 9.56 8.57 6.46
1500 14.34 12.86 9.69
2000 19.12 17.14 12.92
2500 23.91 21.43 16.15
3000 28.69 25.72 19.38

Per tal de poder comparar el funcionament de I’equip abans i un cop efectuades les
modificacions, es presenten en aquest apartat els resultats corresponents a la darrera
operacié previa a les modificacions. En aquest sentit, es mostraran diferents estratégies
encaminades a la millora del funcionament de 1’equip. En concret, un descens de pH, amb
I’objectiu de minimitzar el consum d’aigua, i un experiment d’oxidacié biologica del
sofre elemental acumulat durant un periode de temps d’operaciéo amb deficit d’aportacio
d’oxigen. Posteriorment es compara el funcionament de I’equip subministrant 1’aire
mitjancant un compressor i amb un jet venturi.

5.2.Materials i métodes: modificacions efectuades al BFT industrial

A partir de la configuracié triada segons el criteri descrit anteriorment, es va decidir
implementar el jet venturi subministrant la fase aquosa oxigenada directament a la fase
liquida. A la Figura 60 es mostra I’antic sistema de subministrament d’oxigen al biofiltre,
mitjancant un compressor que Subministrava 1’aire directament a la fase liquida del
reservori del BFP (a) i el nou sistema basat en el jet venturi (b).

Per a la implementacio del jet venturi al BFP s’han efectuat un seguit de modificacions
que es descriuen a continuacio. S’ha instal-lat una bomba centrifuga (Inbeat, MPN 50-32-
160) equipada amb un inversor (Marem Aplicacions i Serveis SL, Nord SK500E) per
proporcionar 1’energia motriu necessaria per tal d’aspirar aire amb el venturi. També s’ha
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afegit un nou rotametre (Georg Fischer, Model 335) per realitzar la lectura del cabal
d’aire aspirat, i un jet venturi de 2 polzades de diametre (Venturi Pumps, Model 484
water jet exhauster). Per tal de poder controlar la quantitat d’aire que entra al sistema s’ha
instal-lat un sensor d’oxigen a la fase gas (% v/v) (Ortat, ExTox 0-25 % KE). Aquest
sensor envia la mesura de 1’oxigen a un controlador programable (B&R Automation,
model X20CP1483-1). S’ha fixat una consigna d’un 3 % d’oxigen (v/v) a la sortida del
BFP, d’aquesta manera s’assegura que el procés biologic té suficient oxigen per a la
degradaci6 del sulfur d’hidrogen fins a sulfat, i a més a més, s’evita que es dilueixi el
biogas en excés. A I’apartat de materials i métodes del capitol O es descriuen la resta
d’elements de I’equip que no s’han modificat.

o o

dS({)lttldg} i — Entrada d*aigua Sor.tidz} . Entrada d’aigua
e biogas * de biogas [ <« Entrada de biogas

|
H Jet-venturi

«— Entrada de biogas

Bomba de
Compressor recirculacio
Purga Purga

Bomba de
recirculacio

Bomba
d’aigua

Figura 60: Esquema del BFP de la EDAR de Manresa i St. Joan de Vilatorrada. a.
Subministrant I'oxigen amb el compressor. b. Subministrant 'oxigen amb el jet-
venturi.

5.3.Resultats

A continuaci6é es mostren els resultats obtinguts en el periode d’operaci6é des del 12 de
juliol de 2011 fins el 12 de setembre de 2012 (Taula 26). L’operaci6é (anomenada D) va
tenir una durada de 195 dies; el dia 118 d’operacié es va reduir el pH d’operacio 0.8
unitats, I’operacio a pH 2.6 s’anomenara D1, i a pH 1.8 D2. Al llarg del periode F, de 21
dies, es va estudiar ’efecte de mantenir ’aeraci6 sense carrega de contaminant sobre el
sofre acumulat. El dia 5 de juny de 2012 es va posar en funcionament el BFP amb el jet
venturi per subministrar aire al sistema. Tanmateix, al llarg de I’operaci6 es va determinar
que hi havia una elevada quantitat de sofre al material de rebliment, provinent d’una
operacié previa (no mostrada en aquest treball). Finalment el dia 12 de setembre es
realitza una parada de neteja.

137



5. Efecte de la millora de la transferencia d'oxigen en un biofiltre percolador
a escala industrial

El periode on s’avalua el comportament del sistema amb el venturi compren un total de
58 dies d’operacio (entre el 21 de setembre i el 19 de novembre de 2012), anomenat
periode G.

Taula 26: Postes en marxa del BFP entre juliol de 2011 i setembre de 2012.

Inici Final Dies Comentaris Nomenclatura
12/7/11  7/11/11 118 pH d’operacio de 2.6 D1
1111 23/1/12 78 Baixada del pH ?Ll gperacw apH de D2

24/1/12  14/2/12 21 Neteja biologica del sofre acumulat E
Primera operacié amb el jet venturi,

Sl6/12 129112 9 no mostrada en aquest document

21/9/12 19/11/12 58 Segona operacié amb el jet venturi G

5.3.1. Efecte del pH d’operacié

Com ja s’ha comentat anteriorment la regulacido del pH es realitza mitjancant I’addicio
d’aigua de sortida de la depuradora. Tanmateix, si aquest equip estigués instal-lat en un
emplagament on I’aigua representés un cost seria interessant reduir el consum. En aquest
sentit, s’ha realitzat una reduccio de 0.8 unitats del pH d’operacio, per tal de disminuir el
consum d’aigua, avaluant si en aquestes condicions es dona limitaci6 del procés biologic
degut a I’acumulacié de subproductes. A la Figura 61 es mostra el pH i el contingut en
sulfat durant I’operacio D. El dia 118 d’operacio es baixa la consigna de pH de 2.6 a 1.8.
Al disminuir el pH d’operaciéo s’acumula més sulfat a la fase liquida, ja que la seva
renovacioé és menor. Aquest increment en la concentracié mitjana de sulfat ha estat de 869
a 3351 mg I™* de sulfat (amb un increment del 285 %), durant les operacions a pH 2.6
(D1) i 1.8 (D2), respectivament.

Chaiprapat i col. (2011) van operar un biofiltre on la regulacié del pH d’operacio era
discontinua, comengaven I’experiment a pH 4.5 fins a pH 1, moment en el qual aportaven
medi mineral nou al sistema. Van mesurar concentracions de sulfat de ’ordre de 26000
mg I"! de sulfat a la fase liquida, amb limitaci6 del procés bioldgic per un pH d’operacié
inferior a 1. La reduccid en I’eficacia d’eliminacié al disminuir el pH d’operacio, la
relacionen amb el descens de la solubilitat de 1’oxigen i el sulfur d’hidrogen a la fase
liquida, degut a I’increment de la for¢a ionica. En el rang de pH estudiats en el present
estudi no s’ha observat en cap cas limitacido del procés biologic. Tot i les fallades del
sistema de regulacié de pH, sobretot en el periode d’operacid a pH 2.6 (D1), no es detecta
cap efecte sobre I’eficacia d’eliminacidé de I’equip, demostrant la robustesa del sistema
davant variacions puntuals del pH d’operacio.
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Figura 61: Evolucié del pH d’operaci6 i el sulfat a la fase liquida (CL_,e_sof') durant les
operacions D1i D2.

A la Taula 27 es mostren les variables d’operacio mitjanes al treballar a pH 2.6 (des de la
posta en marxa fins el dia 118, periode D1) i a pH 1.8 (del dia 118 al 195, periode D2).
Durant I'operaci6 a pH de 2.6 el consum mitja diari d’aigua fou de 19.5 + 6.1 m* dia™, la
disminucié de 0.8 unitats de pH es va traduir en un estalvi de 15 m® dia™® d’aigua. Tot i
I’elevada carrega de contaminant durant el periode operant a pH de 1.8, s’observa com en
aquest periode la capacitat d’eliminacio és superior; succeeix el mateix amb el % de
conversid a sulfat. Aquesta millora en I’eliminacié pot estar relacionada amb la major
concentracid d’oxigen dissolt detectada a la recirculacié a I’operar a un pH de 1.8 (1.4 mg
It ¢°’0D), tot i que els ratis d’0O,/H,S subministrats van ser de 36 i 23, pels periodes D1 i
D2, respectivament. Es a dir, el periode amb una major concentracié d’oxigen dissolt
(D2) correspon al periode durant el qual es va subministrar una menor quantitat d’oxigen,
fet que no respon al comportament habitual de I’equip. Addicionalment, aquest fet és
contrari al que altres autors han observat, ja que a ’augmentar la forca ionica de la fase
liquida disminueix la solubilitat de I’oxigen (Schumpe i col., 1978).
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Taula 27: Variables d’operaci6 al treballar amb una consigna de pH de 2.6 (D1) i de

1.8 (D2).
Operacio D1 D2 Unitats
pH 2.60+0.18 1.88+0.07 -
Cabal d’aire 250+4.2 221+57 m* h
Oxigen dissolt 1.0+£0.9 14+11 ppm
Meta 53+ 7 51+ 6 % v vt
Consum d’aigua 195+6.1 43+1.0 m?
Cabal de biogds 1780 +396 1875 + 397 m* h
H,S entrada 1954 + 454 2556 + 334 ppmy
H,S sortida 52 + 126 58 + 158 ppmy
Sulfat 869+179 3351 %551 mg SO,% I
RE 94 + 11 98 + 7 %
EC 50 + 17 72 22 gm?3ht
IL 56 + 16 78 + 23 gm?ht
Rati O,/H,S 36+8 23+2 mol O, mol H,S™
Conversio a sulfat 44 + 19 52 +19 %

Al comparar les dades obtingudes en els dos periodes d’operacid s’observa que no
existeix inhibicio del procés biologic degut a I’acumulaci6é de subproductes (sulfat), a la
fase liquida, ni degut al descens del pH d’operacid. A la literatura es troben algunes
informacions contradictories pel que fa a la concentracié inhibitoria de sulfat a la fase
liquid. Jin i col. (2005a) treballaren amb un BFP reblert amb anells tipus Pall de
polipropilé per tal d’eliminar concentracions de H,S en el rang de 0-290 ppm,, obtenint
una eficacia d’eliminacio del 95 % en un rang de pH de 4-7. L’eficacia disminui fins al 87
% al disminuir el pH d’operacié en el rang de 2-3. Els autors trobaren que existia
inhibicio del procés biologic a pH baixos i amb concentracions elevades de sulfat (a un
pH de 2 el contingut en sulfat de la fase aquosa fou de 1900 mg I*, inferior a la
concentracié de sulfat obtinguda en aquest estudi a pH 1.8). Altres autors, operant en un
rang de pH de 1.8 a 2.5 (Kim i Deshusses, 2005) i pH 1.0-2.0 (Duan i col., 2006)
conclouen que és possible treballar a pH baixos, sempre hi quan no es treballi a pH
inferior a 1 unitat. Dels resultats obtinguts en el present estudi se n’extreu que la reduccio
en 0.8 unitats de pH és factible 1 desitjable, si I’estalvi del consum d’aigua és un factor
critic. Addicionalment s’ha detectat una major conversié a sulfat i una major eficacia
d’eliminacio, tot i que, amb les dades de les que es disposa no es pot assegurar que
aquests fets estiguin relacionats només amb la reduccio del pH d’operacio.
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5.3.2. Efecte de la parada de la carrega de contaminant sobre el sofre
acumulat

L’acumulacié de sofre elemental conjuntament amb la carrega de contaminant durant els
76 dies de ’operacio a pH=1.8, operacio D2, es mostra a la Figura 62. La linia vertical
indica el dia que es va parar ’entrada de biogas per realitzar I’oxidaci6 biologica del sofre
acumulat (operacio E). Cal assenyalar que el dia 42 de I'operacio D2 es va canviar el
compressor, per tasques de manteniment. A partir d’aquest moment, el cabal d’entrada
d’aire al sistema disminui de 24.90 a 13.39 m*® h™. Aquesta disminucié en la quantitat
d’aire subministrat va provocar un increment en I’acumulacié de sofre elemental a
I’equip. Aquest fet és coherent amb el que ja s’ha comentat anteriorment, i també amb els
resultats publicats per Janssen i col. (1997) i Alcantara i col. (2004b) que demostraren que
la quantitat d’oxigen transferit és el factor clau en la formaci6 de sofre elemental.
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Figura 62: Acumulacié de sofre i carrega de contaminant (IL) al llarg de I'operaci6 a
pH=1.8, D1. A partir de la linia discontinua es mostra I'oxidacié biologica del sofre
elemental, E.

Entre els dies 62 i 66 d’operacid s’observa una disminucidé en la produccié de sofre
elemental, que esta relacionada amb la disminucié en el cabal de biogas tractat (i en
conseqliencia amb la carrega de contaminant). La conversio mitjana a sofre elemental
durant aquest periode fou del 48 % (amb un rati mitja de O,/H,S de 6), superior al 37 %
reportat per Fortuny i col. (2010), treballant for¢ant I’acumulacio de sofre elemental en un
BFP a escala laboratori, similar al que es presenta en aquest estudi (EBRT=180 5s),
subministrant ratis d’O,/H,S de 23.6-1.5.
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Rattanapan i col. (2009) van operar dos biofiltres a escala laboratori empacats amb carbo
actiu per a l’eliminacié de sulfur d’hidrogen. En el seu treball van observar una
eliminacio del 100 % del contaminant al subministrar un rati d’oxigen sulfur d’hidrogen
de 175 mols O, mols HyS™. Després de 60 dies d’operacio van detectar una acumulacio
de sulfat al material de rebliment de 33.9 g I i 11.2 g I'* de sofre elemental, obtenint una
conversié a sulfat del 75 % (calculat en base a les concentracions de sulfat i sofre al
material de rebliment). Els valors de conversi6 a sulfat d’aquest treball son superiors als
reportats en I’anomenat estudi, cal tenir present pero el major rati d’oxigen subministrat.

Una conversio del 48 % a sofre implica que al final de I’operaci6 s’havien acumulat 364
kg de sofre elemental a I’interior del BFP. Aquest fet provoca I’obturacié del llit, que es
tradui en un increment de la perdua de carrega a travées del llit, de 3.3 cm de columna
d’aigua per metre de llit, el dia 1 d’operacié a 25.6 cm el dia 76. Els calculs teorics de la
reduccio de la porositat del 1lit indiquen que al final de I’operacio la porositat era de 0.86,
mentre que a I’inici de "operacio era de 0.9. Aquesta reducci6 en la porositat no justifica
per si sola I'increment de la perdua de carrega. Es decidi parar I’equip per tal de
determinar I’eficacia d’un procediment de neteja biologica d’acord amb el procediment
desenvolupat per Fortuny i col. (2010). Els autors estudiaren si era possible oxidar el
sofre acumulat al material de rebliment parant I’alimentacié de sulfur d’hidrogen,
subministrant aire al sistema i recirculant la fase liquida, en condicions de neutralitat. El
seu estudi partia de la base de que el sofre elemental és un producte intermedi en la
degradacié del sulfur d’hidrogen a sulfat i que, per tant, si es donen les condicions
necessaries és possible oxidar el sofre a sulfat, d’acord amb 1’equacio 11. Al sisé dia del
procés de neteja biologica Fortuny i col. (2010) van obtenir un 57 % de conversio del
sofre acumulat a sulfat, amb una velocitat maxima de conversié de 3.53 mmols S-SO4* h’
1 de Nit™.

En el present estudi es va estudiar I’oxidacio biologica del sofre acumulat en condicions
acides (pH=1.8), subministrant un cabal d’aire de 13.05 + 4.1 m® h™, corresponent a una
concentracié mitjana d’oxigen dissolt a la recirculacié de 7 mg 17, i parant ’entrada de
biogas al BFP. Els dos primers dies d’operaci6 1’oxidacio del sofre elemental acumulat va
ser més lenta que pels seglients dies, suggerint un periode d’aclimatacié dels
microorganismes (Figura 62). El consum maxim de sofre elemental observat fou de 10.65
kg S° dia™, després del periode d’aclimatacio. Aquesta velocitat de consum disminui fins
a2.21 kg S° dia® el dia 19 de la neteja biologica. La disminucié en la velocitat d’oxidacio
del sofre esta relacionada amb la disponibilitat del sofre elemental per part dels
microorganismes. En aquest sentit Tichy i col. (1994) van estudiar la degradaci6 de sofre
elemental, biologic i no biologic, observant que el sofre elemental biologic presenta un
comportament hidrofilic (contrariament al sofre elemental no biologic). Aquesta és la clau
de ’oxidacio biologica del sofre elemental produit en la degradacié biologica del sulfur
d’hidrogen, ja que els microorganismes necessiten l'adhesio a la superficie del sofre
elemental per tal d’oxidar-lo a sulfat.
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Després de 21 dies de parada de I’entrada de contaminant, es va eliminar un 40.3 % del
sofre acumulat. Aquest valor és inferior al reportat per Fortuny i col. (2010) que obtingué
un 57 % d’oxidacio del sofre acumulat al sis¢ dia. Els valors inferiors obtinguts en aquest
estudi son deguts a factors externs detectats a ’equip durant la neteja biologica. Com per
exemple la temperatura ambient, la qual fou inferior a 0 °C en alguns dies d’aquest
periode.

El periode d’estudi ha permés avaluar també I’efecte de les pares sobre el procés biologic,
donat que els equips industrials sovint operen de forma discontinua (parades per vacances
o caps de setmana). En aquest sentit al llarg de I’operacio del BFP de la EDARM s’han
donat situacions de mal funcionament d’alguns dels equips, que han provocat la parada de
I’equip durant certs periodes de temps. S’ha observat que per parades inferiors a 15 dies
el procés biologic es recupera en menys de 24 hores, obtenint-se una % RE del 100.
Aquests resultats corroboren els publicats per Fortuny i col. (2011) que van observar una
recuperacio del 99 % de la RE 4 hores després d’haver tornat a engegar el sistema després
d’una parada curta. També Liu i col. (2013) reporten un temps de recuperacio del sistema
de 2 dies després d’una parada de 5 dies, mentre que Zhang i col. (2009) hores van
determinar que el sistema tardava 4 dies en recuperar-se al efectuar parades de 24. Una
recuperacio tant rapida, després d’una parada tant llarga, no havia estat reportada amb
anterioritat.

5.3.3. Operacio del biofiltre percolador de la EDAR de Manresa i St. Joan de
Vilatorrada amb el jet venturi com a sistema d’aeracié

S’han realitzat dues operacions usant el jet venturi com a sistema d’aeracid. Tanmateix
els resultats de la primera operacié no es presenten en aquest treball, ja que abans
d’aquesta operacio hi havia una elevada quantitat de sofre acumulat al material, la qual
cosa emmascararia els resultats. Aquesta acumulacié de sofre porta a una aturada de
I’equip per tal de procedir a la neteja del material de rebliment.

La posta en funcionament de I’operacio G va tenir una durada de 10 dies (Figura 63). En
ocasions anteriors la posta en marxa havia estat mes rapida. Aquest fet possiblement esta
relacionat amb I’increment de la concentracid d’entrada de sulfur d’hidrogen el dia 3
d’operacid, que probablement fou conseqiiencia de la neteja manual de I’equip. Cal
assenyalar que el sofre extret de ’equip fou retornat a la capgalera de la depuradora, i
posteriorment, va ésser reduit a sulfur d’hidrogen durant el procés de digestid anaerobica,
augmentant la concentracié de H,S del biogas a tractar. Aquesta pujada sobtada de la
concentracidé va durar fins el dia 25 d’operacio, moment en el qual la concentracié de
sulfur d’hidrogen és va estabilitzar (amb valors d’aproximadament unes 2000 ppmy).
L’eficacia d’eliminacié es mantingué, en general, per sobre del 98 % a partir del dia 10
d’operacio.
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Figura 63: Eficacia d’eliminacid, concentracié de sulfur d’hidrogen a I'entrada
(Ca.inH2s) i la sortida (Ceg outH2s) durant 'operacié amb el jet venturi com a sistema
d’aeracio, operacio G.

A la Taula 28 es mostra una comparativa dels parametres principals mitjans de les
operacions amb el compressor i el jet venturi. L’operacié amb el compressor que s’usa a
mode comparatiu pertany al periode D2, corresponent a I’operacié a pH=1.8. La reduccid
en el cabal d’aire aportat al sistema amb el jet venturi fou d’un 370 %, comparat amb
I’aire subministrat amb el compressor. El percentatge de meta a la sortida del BFP va ser
superior a l’usar el jet venturi, per la menor diluci6 del biogas. Aquest fet és de vital
importancia pel que fa a I’aprofitament energétic del biogas, una menor dilucié implica
un major poder calorific del biogas. A més a més, I'operaci6 amb el jet venturi es
caracteritza per una menor variacid del % de meta a la sortida, ja que oferia unes
condicions de treball més estables. EI consum d’aigua va augmentar un 77 % al treballar
amb el jet, degut a la major produccio de protons respecte les operacions anteriors (major
conversio a sulfat). S’observa també una reduccid en la capacitat d’eliminacié mitjana a
I’operar amb el jet venturi, donada per la reducci6 en la carrega d’entrada de contaminant.
S’ha registrat un augment del 32 % del percentatge de conversid a sulfat, tot i la reduccio
en el rati d’oxigen sulfur d’hidrogen subministrat del 23 al 5. Per tant resulta obvi que a
I’operar ’equip amb el jet venturi com a sistema d’aeracid, s’obté un increment de la
transferéncia d’oxigen. Tanmateix la concentracid d’oxigen dissolt mesurada a la
recirculacio ha estat molt similar pels dos periodes.
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Taula 28: Parametres de I'operacio del BFP usant el compressor i el jet venturi com
a sistemes d’aeracio

Sistema d’aeracio

(Operacio)
Variable Compressor  Jet venturi Unitats
(D2) (G)
pH 1.88 £0.07 1.82 £0.02 -
Cabal d’aire 22.1+57 47+21 m® h't
Oxigen dissolt 1.4+1.1 1.5+1.6 mg I
% Meta 51%6 57 %3 % viv
Consum d’aigua 43+1.0 7.6+27 m3d*
Cabal de biogas 1875 +£397 1746 + 434 m3d*
H,S entrada 2556 + 334 2468 + 398 ppmy
H,S sortida 58 + 158 29+ 16 ppmy
Sulfat 3351+551 2040 + 408 mg SO,* I'*
RE 98 +7 9+1 %
EC 72 22 66 + 18 gm3h?
Carrega 78 £23 67 + 20 gm?ht
Rati O,/H,S 23 +2 5+ 1 mol O, mol H,S™
Conversio6 a sulfat 52+19 69 £ 43 %

Els primers 4 dies de I’operaci6 el % d’oxigen a la fase gas (v/v) va ser, en general,
superior al 2 %, ja que el consum d’oxigen per part del procés biologic era baix (Figura
64). Aquest fet també es corrobora amb la disminucié del cabal d’aire subministrat els
primers dies de la posta en funcionament, degut a que no hi havia consum d’oxigen i, per
tant, el sistema arribava a la consigna i1 parava I’entrada d’aire. A partir del cinque dia
d’operacio el % d’oxigen a la fase gas (v/v) es situa entre 1-2 %. Les dades presentades
confirmen la teoria de que el procés ja estava aclimatat el dia 5 d’operacio, i que per
causa de I’augment en la concentracidé d’entrada de sulfur d’hidrogen el procés no es va
estabilitzar fins el dia 10 d’operacid, obtenint % RE superiors al 99 %.
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Figura 64: Cabal de biogas tractat (Fpiogss), aire subministrat (Faire) | % d’oxigen a la
fase gas a la sortida (% O.), al llarg de I'operacio G.

El cabal d’aire proporcionat 1 el cabal de biogas tractat segueixen la mateixa tendeéncia,
degut al sistema de control implementat. Aixi, quan augmenta el cabal de biogas
disminueix el % d’oxigen a la sortida 1 el sistema subministra més aire per tal d’arribar al
valor de la consigna. En canvi, el % oxigen a la sortida del BFP segueix la tendencia
contraria al comportament del cabal de biogas i aire, ja que la concentracié de sortida de
la fase gas és veu significativament afectada pel cabal de biogas (un orde superior al
d’aire). L’augment del % d’oxigen entre els dies 26 1 30 d’operaci6 va ser degut a una
disminucio6 en el cabal de biogas a tractar. Els primers dies de 1’operaci6é G la formacio de
sofre elemental fou superior a la formacié de sulfat (Figura 65-a). Donada la cinetica de
degradaci6é del sulfur d’hidrogen, que contempla el sofre elemental com a producte
intermedi (equacions 7-11), és logic pensar que els primers dies d’operacié la major
conversio es dona a sofre elemental i que, a partir de cert punt d’acumulacié d’aquest, es
dona la reaccié de formacié de sulfat de forma significativa. Entre els dies 29 i el 40
d’operacid les velocitats de formacido de sulfat i sofre elemental foren les mateixes,
mentre que a partir del dia 40 d’operacio s’observa, una major formacio de sulfat a la fase
liquida. Aquest comportament es contrari al que s’havia observat abans a I’operar el BFP,
ja que a partir d’una carrega d’entrada de contaminant superior a 35 g m® h'
I’acumulaci6 de sofre elemental es veia afavorida (capitol 3.5.4.). Aquest fet esta
directament relacionat amb la carrega de contaminant. Fins el dia 27 d’operacio la carrega
de contaminant fou de 77 + 27 g m™ h™ de H,S, mentre que a partir d’aquest punt es dona
una reduccid de la carrega de contaminant, amb valors de 65 + 27 g m™ h™ de H,S.

Per tal de comparar els dos sistemes d’aeracio, a la Figura 65, es mostren els resultats
obtinguts quant a generaci6 de sofre i sulfat de I’operaci6 D2, Figura 65-b. En aquest

146



5. Efecte de la millora de la transferencia d'oxigen en un biofiltre percolador
a escala industrial

periode els primers dies d’operacid s’observa un percentatge major de conversio del
sulfur d’hidrogen a sulfat. Tanmateix, a partir del dia 40 la velocitat d’acumulacié de
sofre elemental va augmentar, d’acord amb I’increment de la carrega d’entrada de
contaminant. Finalment, els 0ltims dies d’operaci6 la carrega de contaminant disminui per
sota de 60 g m™> h™, obtenint-se una menor acumulacié de sofre a I’equip. El més
destacable del periode D2 comparat amb el periode G, és que al tractar baixes carregues
d’entrada (inferiors a 60 g m>h?) no s’observa eliminacié del sofre acumulat a I’interior
de I’equip aportant I’aire amb el compressor, a diferéncia de l’operacid G, on per
carregues baixes de contaminant el sofre acumulat a I’equip era oxidat a sulfat.
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L’operaci6 D2 es va caracteritzar per una elevada carrega de contaminat. Per tal de poder
comparar el funcionament de 1’equip amb el compressor i amb el jet venturi com a
sistema d’aeracid, es compara amb la conversio a sulfat obtinguda en funcio de la carrega
de contaminant per a les operacions A, B, C i D2 (Figura 66). Al comparar les 4
operacions destaca el diferent comportament dels sistemes d’aeracid per carregues
inferiors a 60 g m™ h™. Per a ’operacio amb el jet venturi s’obtenen conversions a sulfat
superiors al 100 %, mentre que amb el compressor aquestes conversions son, en general,
inferiors al 100 %. Aquest fet implica una millora en el funcionament del BFP, ja que
amb l’antic sistema de control de la quantitat d’aire subministrat al sistema, quan la
carrega de contaminant baixava (per un cabal de biogas inferior a 1000 m® dia™) s’aturava
I’entrada d’aire i, per tant, s’afavoria la formacio de sofre elemental.
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Figura 65: Carrega de contammant (IL), sulfur d’hidrogen acumulat alimentat (S-
H,S), sulfat (S- -S0,° ') i sofre (S- s° ) formats acumulats durant les operacions G (a) i
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Figura 66: % de conversio a sulfat per les operacions A, B, C, D2 i G en funcié de la
carrega de contaminant (IL).
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Els valors obtinguts de conversié al tractar baixes carregues de contaminant, indiquen
forcosament 1’oxidacié del sofre acumulat a I’equip a sulfat. Per tant, es pot afirmar que
en condicions de baixes carregues de contaminant, amb el sistema jet venturi, és possible
eliminar el sofre elemental acumulat alhora que s’elimina el sulfur d’hidrogen. La reaccio
d’oxidaci6 del sulfur d’hidrogen a sofre elemental és més rapida que la reaccié d’oxidacid
de sofre a sulfat (Buisman i col., 1991, Roosta i col., 2011), tot i que existeixen dubtes
sobre si I’oxidacié del sofre elemental es dona quan s’ha degradat el sulfur d’hidrogen, o
les dues reaccions sén simultanies. Els resultats obtinguts en aquest estudi fan suposar
una oxidacié simultania del sulfur d’hidrogen i el sofre elemental, ja que per carregues de
contaminant inferiors a 60 g m® h™ s’obtenen eficacies de conversié superiors al 100 %,
aquest fet indica probablement que hi ha consum del sofre elemental acumulat, ja que el
sulfat produit sols pot procedir de I’oxidaci6 del sulfur d’hidrogen o del sofre acumulat.
En el rang de carregues de contaminant entre 60 i 80 g m™ h™, operant amb el jet venturi,
s’obtenen percentatges de conversio a sulfat iguals o superiors al 50 %.

5.3.4. Analisi dels solids acumulats al material de rebliment

S’ha realitzar la determinacié del contingut en sofre elemental de les mostres extretes del
material de rebliment, ja que el sofre elemental €s I'inica especie solida que es contempla
al realitzar els balangos de materia i, per tant, és de vital importancia assegurar que és
I’espécie majoritaria que conforma el solid extret. A la Taula 29 es mostren els resultats
de l’analisi elemental del sofre acumulat al material de rebliment els dies 13/09/12
(parada després de 1’operacid F) 1 15/01/13 (parada posterior a I’operacié G). El % de
sofre elemental a la mostres es superior al 93 % en tots els casos. Aquests resultats
corroboren altres resultats publicats a la literatura. En aquest sentit Shareefeden i col.
(2003) estudiaren I’eliminacié de sulfur d’hidrogen a baixes carregues, en un biofiltre
percolador empacat amb material sintétic. Al final de I’operaci6 analitzaren el contingut
en especies sulfuroses al material de rebliment, concloent que més d’un 95.94 % dels
productes acumulats eren sofre elemental, guix o sofre organic. El percentatge de sofre
elemental mesurat al material de rebliment és molt similar al que es va mesurar en
anteriors operacions de 1’equip, del 98.49 % en sofre (Tomas i col., 2009). Tanmateix,
altres autors al analitzar el material acumulat en un biofiltre percolador similar (treballant
a pH 1.7, amb EC en el rang de 50-198 g m® h™ i un temps de residéncia, inferior al
reportat en el present treball, de 3.7-6.2 segons) obtingueren resultats diferents. L’analisi
elemental va revelar que les mostres estaven formades per un 12.5 % de S, un 30 % de C,
un5 % de N iun4 % de H (Mannucci i col., 2012).
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Taula 29: Analisi elemental del material acumulat al interior del BFP de la EDARM,
mostres dels dies 13/09/12i 15/01/13

Dia mostreig % C % H % N % S
1.83 0.28 0.34 93.42

Lo 1.78 0.26 0.32 98.28
Mitjana 1.805 0.27 0.33 95.85
% variacio 1.96 5.24 4.29 3.59
2.17 0.34 0.49 95.65

BN 1.95 0.3 0.3 96.23
Mitjana 2.06 0.32 0.395 95.94
% variacio 7.55 8.84 34.01 0.43

Per altra banda, I’analisi del sofre contingut a les mostres mitjangant el métode
colorimetric ofereix valors inferiors (Taula 30).

Taula 30: % de sofre elemental a les mostres dels dies 13/9/12 i 15/1/13 determinat
mitjangant colorimetria.

Dia 13/9/12  15/1/13
mostreig

Sofre (%) 60.33 57.29
Desviacio 0.29 0.15

Les diferencies observades entre les dues metodologies poden ésser degudes a que, al
realitzar 1’analisi elemental mitjangant la combustié de la mostra, es determinen com a
sofre elemental tots els compostos sulfurosos combustibles. Aquests compostos sén: els
intermedis del procés de degradacio, el sulfur d’hidrogen i el sofre biologic, exceptuant el
sulfat (Duan i col., 2007). Per tant, pot considerar-se que el contingut en sofre elemental
de les mostres és d’aproximadament el 60 %, 1 la resta del sofre determinat mitjancant
’analisi elemental, fins arribar al 93 %, son productes intermedis de la degradaci6.

Els analisi efectuats per a la determinacio de CaSO, (guix) en els solids dipositats, varen
detectat la presencia de només un 0.05 %. Per tant, cal descartar la hipotesis de que el
guix sigui el causant de I’obturacio de I’equip.

5.4.Conclusions

La reduccié de 0.8 unitats de pH implica una reduccio en el consum d’aigua del 78 %,
sense afectar a I’eficacia d’eliminacio. Aquesta informacioé resulta til si es vol instal-lar
un BFP per a I’eliminaci6 de sulfur d’hidrogen on la disponibilitat d’aigua sigui critica.
Les parades de 1’equip inferiors a 15 dies no provoquen efectes remarcables sobre la
poblaci6 microbiana, que es recupera al cap de 24 hores d’haver posat 1’equip en
funcionament.

L’estratégia d’oxidacio biologica del sofre elemental acumulat és possible en un equip a
escala industrial. Tanmateix, s’observa que el temps necessari per eliminar biologicament

150



5. Efecte de la millora de la transferencia d'oxigen en un biofiltre percolador
a escala industrial

el sofre acumulat a ’equip és excessivament llarg per a la majoria d’instal-lacions. En
concret, es requereixen 21 dies per eliminar el 40 % del sofre acumulat.

El jet venturi com a sistema d’aeracidé permet obtenir una conversid superior a sulfat en
comparacidé a 1’aportacido per mitja d’una bufant (69 i 52 %, respectivament). Amb el
sistema intensiu d’aeracid s’observa un major aprofitament de 1’oxigen subministrat a la
fase aquosa. Per altra banda, al canviar el sistema d’aeracid s’ha aconseguit que, en
condicions de baixa carrega de contaminant, es degradi part del sofre acumulat al material
de rebliment.

L’analisi del contingut en sofre de les mostres solides, extretes de I’equip, determinat amb
I’analisi elemental ha revelat que el contingut en sofre elemental és del 93 %. Per altra
banda, mitjan¢ant la determinacié colorimétrica s’ha detectat un contingut de sofre
inferior al 60 %. Aquestes diferencies podrien estar relacionades amb la presencia
d’espécies ioniques. Tot i donar-se les condicions necessaries per a la formacié de CaSO,
a I’interior del BFP, les mesures efectuades fan descartar aquesta hipotesi.
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6.1.Introduccié

La descripcié matematica del comportament d’un biofiltre percolador ¢és una tasca d’una
certa complexitat, ja que a I’interior de ’equip es donen una gran varietat de fenomens,
tant fisics, com quimics i microbiologics, dels quals no se’n té un coneixement exhaustiu
(Devinny i col., 1999). Un model matematic acurat hauria de permetre la prediccio del
comportament del biofiltre davant de situacions variables (variacions en el cabal de gas a
tractar, variacions al subministrament d’aire, efecte de 1’augment de la pérdua de carrega,
entre d’altres) (Dorado i col., 2012c), i alhora poder desenvolupar estrategies de control,
I’optimitzaci6 dels parametres clau i el disseny de nous equips.

Segons Amanullah i col. (1999) els factors més importants en el modelatge d’un biofiltre
son: els patrons de flux del gas i del liquid, la cinética de biodegradacié, el tipus de
transferencia de matéria entre fases i les caracteristiques del material de rebliment.
Devinny i Ramesh (2005) comenten que tot i que alguns dels fendmens que tenen lloc a
I’interior dels biofiltres son totalment coneguts, com ara el comportament de la fase gas,
la difusio dins el biofilm i el creixement biologic, hi ha altres fenomens relatius al biofilm
dels quals no és té un coneixement total: el creixement de la biomassa, el tipus de
geometria que forma el biofilm 1 els detalls sobre el procés d’obturaci6 dels biofiltres.

Per altra banda existeixen altres incerteses com pot ser la determinacié de la cinetica de
degradacio dels contaminants. Aquesta informacié és complicada d’aconseguir en un
biofiltre, donat que no és senzill fer mesures de concentracio al llarg del biofilm. En
general, la informacio relacionada amb la cinética microbiana es determina mitjancant
tecniques respirometriques (Guisasola i col., 2003). Aquesta tecnica es basa en la
determinaci6 del consum del substrat i ’oxigen en fase aquosa, a partir dels quals es
determina la cinética de degradacio del substrat. Existeixen diferéncies entre la
degradaci6 d’un contaminant en una fase aquosa perfectament mesclada i en un biofiltre,
com poden ser la densitat de biomassa, i el tipus de contacte que existeix entre els
microorganismes i el substrat i 1’oxigen, entre d’altres (Mirpuri i col.,, 1997). Una
estrategia ampliament usada per tal de modelar la cinética de degradacio, és usar les
cinétiques determinades mitjancant tecniques respirometriques com a valors inicials de la
simulacid, per posteriorment optimitzar aquests valors (Devinny i Ramesh, 2005).

Mannucci i col. (2012) van usar la biomassa del material de rebliment del mateix biofiltre
percolador modelitzat per determinar respirometricament els parametres cinétics.
Tanmateix només van determinar experimentalment la cinética d’oxidacid del sofre
elemental a sulfat. Per a la cinética de la reaccié global (H.S a SO4%) i les constants
d’inhibicid 1 semi-saturacid van usar valors bibliografics. L’us de valors bibliografics de
la cinetica és una estrategia usual. En aquest cas es fa necessari comprovar que les
condicions d’operacio de ’equip de la cinética usada i el propi equip siguin similars. Per
exemple Martin i col. (2002) van usar valors bibliografics del creixement maxim
especific de la biomassa i la constant de semi-saturacié de Monod, com a valors inicials
de la seva simulacio. Els autors van aplicar factors de correccié de la temperatura al
creixement maxim especific i a la difusivitat del sulfur d’hidrogen.
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En relacié al modelatge de la degradacié aerobia del sulfur d’hidrogen alguns autors
consideren que no existeix limitacio per oxigen. Aquest és el cas del model de Mannucci i
col. (2012), on I’eliminacié del sulfur d’hidrogen passa sempre per la conversio a sofre, i
finalment a sulfat. Els autors usen el coeficient de transferencia de matéria empiric a
partir de la correlaci6 d’Onda. En aquest model, s’afegeixen els termes d’acumulacio i
caiguda de la biomassa. Els autors determinen que els solids formats a I’interior del
biofiltre contenen biomassa, sofre elemental i guix.

Altres estudis contemplen la formacié de sofre o sulfat en funcié de la concentracié
d’oxigen dissolt, com és el cas de Roosta i col. (2011). Els autors modelen 1’eliminacié
biologica del sulfur d’hidrogen en un reactor discontinu agitat. En aquest treball, els
autors defineixen la degradaci6 del sulfur d’hidrogen en dues reaccions predominants (59
i 60, respectivament), que porten a la formaci6 de sofre elemental i posterior oxidacio a
sulfat, i tres reaccions abiotiques no desitjades: la reaccié del sulfur d’hidrogen dissolt
amb el sofre elemental que produeix polisulfurs. Els polisulfurs sén oxidats abioticament
a sofre elemental 1 tiosulfat 1 la formacié de tiosulfat a partir del sulfur d’hidrogen 1
I’oxigen dissolts (equacions 59-63).

HS‘+;OZ—>'1 S°+OH" 29

s°+0H-+2o2—>fz SO, " +H* 60

HS +(x-1)S" —& 58 "+ H 61

S+ 202 —% 53,0,” +(x-2)s° 62
§ G PP |

HS +20,—%>>S,0,” + =H,0 63
2 2

Els autors apunten que les reaccions 61 i 63 tenen poc pes en relacio a la formacio de
sofre elemental i sulfats, i finalment defineixen el model mitjancant tres reaccions
(equacions 59, 60 i 63). En total s’usen 7 parametres cinétics i la densitat Optica (mesura
de la biomassa al reactor) per tal de determinar la formacié de sofre, sulfat i tiosulfat. En
el seu treball destaquen que amb concentracions superiors a 2 mg I d’oxigen dissolt
s’afavoreix la formacié de sulfat.

Una altra aproximacio, usada per Gonzalez-Sanchez i col. (2009), obtinguda mitjancant la
realitzacid d’experiments amb un respirometre per tal de determinar la cinética de
formacié de S° o SO, a pH basic, consisteix en usar el rati molar de consum

156



6. Modelitzacio de biofiltres percoladors per a I'eliminacié de sulfur d'hidrogen
en alta carrega

d’oxigen/consum de sulfur d’hidrogen per definir la selectivitat en la formacié de sofre o
sulfat.

En el present treball es parteix de la base que les reaccions de degradacié del sulfur
d’hidrogen queden definides d’acord amb les equacions 59, 60 i 63. Amb aquesta
suposicio de partida es modelitza el procés de biofiltracio, quantificant la formacié de
sulfat i sofre elemental. La validacié del model es realitza amb un biofiltre a escala
laboratori, i posteriorment, amb un equip industrial.

6.1.Materials i metodes

S’ha desenvolupat un model matematic que descriu el comportament d’un biofiltre
percolador per a ’eliminacio de sulfur d’hidrogen. El model s’ha calibrat 1 validat amb
les dades experimentals obtingudes primerament en un biofiltre a escala laboratori
(Montebello, 2013), i posteriorment a la instal-lacié a escala industrial descrita en el
Capitol 0.

6.1.1. Suposicions del model

Per tal de modelitzar un biofiltre percolador, cal realitzar una série de suposicions que
faciliten la soluci6é del conjunt d’equacions que descriuen el comportament del sistema.
La majoria d’aquestes suposicions han estat usades ampliament a la literatura
(Shareefdeen i Singh, 2005, Devinny i Ramesh, 2005).

e El biofilm esta recobert per una pel-licula de liquid.

e No hi ha transferéncia del contaminant a la fase solida, ja que el material de
rebliment és un material plastic sense capacitat d’adsorcio.

e El flux en la direccio axial es de tipus pistd, no hi ha gradient de velocitat radial ni
dispersi6 axial.

e La interfase gas-liquid esta en equilibri, d’acord amb la llei de Henry.

e Es considera que només hi ha resistencia a la interfase liquid, ja que la resisténcia
en la interfase gas és negligible degut a la velocitat de circulacié de la fase gas.

e La difusio al biofilm s’expressa mitjancant la llei de Fick, i es considera que es
comporta igual que en el liquid.

e La cinetica de biodegradacid s’expressa amb una cinéetica de Monod amb limitacid
per oxigen i per substrat.

e No hi ha reaccio a la fase liquida, es considera que la biomassa a la recirculacio és
negligible.

e El sulfat que es genera al biofilm i difon fins a la fase liquida, mentre que el sofre
(insoluble) que es genera al biofilm, queda acumulat al material de rebliment.

e Es considera que el creixement de la biomassa és negligible. La biomassa es troba
distribuida uniformement sobre el material de rebliment.
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6.1.2. Balancos de matéria en el biofiltre percolador

A continuaci6 es descriuen les equacions que s’usen per a formular els balangos de
materia a les diferents fases del biofiltre percolador.

i. Fase gas

En relacio a la fase gas, la suposicid mes estesa assumeix que el flux de gas és de tipus
pisto, suposant que la contribucié de la dispersio axial és negligible, degut als elevats
temps de residéncia d’aquests equips. Aquest fet va ser corroborat per Dorado (2009), en
I’estudi de la modelitzacioé de la dispersid axial en un biofiltre per a I’eliminaci6 de tolue.
Es conclou que la contribucié de la dispersié axial és negligible al modelitzar aquests
tipus d’equips. Tot 1 aixi, també hi ha estudis on suposen I’existéncia de dispersio axial
(Silva i col., 2010). En aquest treball s’ha optat per suposar que només existeix el flux de
pistd (en la direccié z), que la fase gas esta completament mesclada i que no hi ha
transferéncia directe de la fase gas a la fase biofilm, ja que tot el biofilm és humit
(equacio 64).

0Cs _ . 0Cq 64

ot ‘0z
Amb les segiients condicions de contorn.
a z=0, Ce=Caiin

On Cg i Cg,in son les concentracions del contaminant a la fase gas a temps t i d’entrada de
la fase gas, respectivament en (g m™): vz és la velocitat intersticial del gas (ms™), i z és la
coordenada axial del biofiltre (m). La velocitat intersticial vz és defineix com I’equacid

— bed

On Fg és el cabal de gas (m® s™?), Aueq és la secci6 del biofiltre en (m?) i € és la porositat
(adimensional), definida a I’equacio 25.

ii. Transferéncia de materia de la fase gas a la fase liquida

A la interfase gas-liquid la suposicié més estesa és que la concentracié a la fase liquida,
es troba totalment en equilibri amb la fase gas, determinat per la llei de Henry (Han i col.,
2011). Tot i que, altres autors suposen que les fases no estan en equilibri, degut a la
continua recirculacié i percolacio de la fase liquida (Okkerse i col., 1999). En alguns
estudis es suposa que la velocitat de la cinética de degradacio i la difusio del contaminant
a traves del biofilm, son molt més lentes que la transferéncia de materia de la fase gas a la
fase liquida i, per tant, es pot considerar que la transferéncia entre fases té lloc per difusié
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(Alvarez-Hornos i col., 2008). Tanmateix, en altres estudis s’usen els coeficients de
transferencia de materia, que com ja s’ha comentat, és poden calcular mitjangant
equacions empiriques (Kim i Deshusses, 2003), o determinar-los experimentalment
(Dorado i col., 2012b).

Per altra banda s’acostuma a considerar que la transferéncia de materia a la interfase gas-
liquid esta limitada per la transferencia a la interfase liquid, ja que: els porus del material
on esta la fase liquida son relativament petits, la dispersioé causada per I’adveccio a la fase
gas tendeix a mesclar-la perfectament, i la difusié6 molecular en aigua és de ’ordre de 10*
vegades inferior que en aire (Devinny i Ramesh, 2005). Amb tot aix0, s’ha suposat que la
transferencia ve determinada pel coeficient de transferéncia del liquid, equaci6 66:

NG—L:KL'(CT__CL) 66

On Ng._ és el flux de matéria de la fase gas a la fase liquida per unitat d’area (g m? sh),
KL és el coeficient global de transferéncia de matéria del liquid (s™), Cy és la concentracié
a la fase liquida (g m™) i C." és la concentracié en equilibri amb Cg (g m™), definit per la
llei de Henry segons 1’equacio 12.

iii. Fase liquida

Una altra simplificacio ampliament usada consisteix en suposar que la fase liquida és
comporta com una serie de RCTAs (Mpanias i Baltzis, 1998). D’aquesta manera, la fase
liquida queda definida d’una manera similar a la fase gas, equaci6 67:

oc, _

__TLv %S 67

0z

On TLV és la velocitat de percolacio del liquid (m s™), definida a I’equacio 23.

iv. Transferéencia de materia de la fase liquida a la fase biofilm

Es considera que el contaminant difon a través de la capa liquida fins a la superficie del
biofilm, d’acord amb 1’equaci6 68:

o0C, 68

On N_ 5 és el flux de materia que es transfereix de la fase liquida a la fase biofilm per
unitat d’area (g m? s™), D és la difusi6 a través de la capa liquida (m? s™), x és la posici6
dins la capa liquida (m), des de la interfase liquida fins al material de rebliment.
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V. Fase biofilm

En general, s’accepta que la biomassa al liquid de recirculacié és negligible i que, per
tant, la principal contribucié quant a la degradacio només té lloc al biofilm. La difusio al
llarg del biofilm segueix la llei de Fick. En aquest sentit alguns autors han proposat uns
factors de correcci6 dels coeficients de difusid, ja que el biofilm esta format per un
conjunt de cél-lules i subproductes que dificulten la difusié del contaminant (Fan i col.,
1990). No obstant, contrastar aquest suposit és experimentalment dificil i augmenta el
grau de incertesa en I’ajust de parametres.

Pel que fa al biofilm alguns autors suposen que aquest cobreix tot el material de
rebliment, presenta una geometria plana (ja que el gruix del biofilm és molt inferior al
gruix del material), i que la difusi6 té lloc només en la direccio perpendicular al mateix,
(Ottengraf i Vandenoever, 1983). Alguns autors suposen que hi ha un gradient en el
contingut de biofilm al llarg del biofiltre (Alvarez-Hornos i col., 2008, Silva i col., 2010).
Altres estudis modelen el creixement i mort/caiguda de la biomassa (Mannucci i col.,
2012, Dorado i col., 2012b, Dorado i col., 2012c). Cal considerar pero que al treball de
Dorado i col. (2012b, 2012c) es modelava el creixement de heterotrofs que tenen una
velocitat de creixement superior als autotrofs. En general, en la majoria d’estudis es
suposa que la velocitat de creixement de la biomassa és negligible. Malgrat que la idea de
que el biofilm presenta una geometria plana i igual per a tot el biofiltre és molt usada, en
alguns estudis s’han modelat geometries més complexes. Aixi per exemple Liao i col.
(2008), van suposar que la biomassa creix a I’interior de tubs capil-lars. Alonso i col.
(1998) simulen el creixement de la biomassa en tres escenaris: suposant que creix a
I’interior de tubs capil-lars, sobre esferes i a I’interior de dues plaques paral-leles. Els
autors recomanen no usar la suposicié de les plaques paral-leles, ja que en aquest cas
I’area interficial és independent del gruix de la biopel-licula.

En aquest treball es suposa que el biofilm cobreix tot el material de rebliment de forma
homogénia, i que presenta les mateixes propietats que 1’aigua. D’aquesta manera la
difusio a través del biofilm té lloc d’acord amb la llei de Fick, equacio 69:

0Ca __,@"Cq 69

ot ox?

On Cg és la concentracio a la fase biofilm (g m®) i D és la difusio a través del biofilm (m
s™1), i x és la posicié dins la capa biofilm (m).

vi. Fase solida

En relacié a la fase solida, es considera que no hi ha adsorcié del contaminant, ja sia
perqué s’ha arribat a D’estat estacionari, o bé perque el gruix de la biopel-licula és
suficientment gran per esgotar la penetracié del contaminant, o bé perqué el material de
rebliment no és adsorbent. Tot i aix0, alguns autors també consideren que hi ha adsorcio
degut a que el biofilm no cobreix tot el material de rebliment i el material és adsorbent

160



6. Modelitzacio de biofiltres percoladors per a I'eliminacié de sulfur d'hidrogen
en alta carrega

(Baltzis i col., 2001). Si es treballa amb un material adsorbent caldra modelitzar
I’adsorci6, d’acord amb I’equaci6 70:

NG,L,B—S = kads' (C;_ Cs) 70

On Ng, g-s indica el flux de materia que pot tenir lloc de la fase gas, la liquida o la
biofilm cap a la fase solida per unitat d’area (g m™ S'l), kass és el coeficient de
transferéncia de matéria (m s™), Cs” és la concentracié en equilibri a la fase solida amb les
capes gas (g m™), liquid o biofilm i Cs és la concentraci6 a la fase solida (g m®). En el
present treball, degut a les caracteristiques dels materials de rebliment usats (acer i
plastic, per als models a escala laboratori i industrial, respectivament), es considera que
no hi ha adsorcié del contaminant a la fase solida.

vii. Velocitat de degradacié de contaminants

Pel que fa a la cinetica de degradacid s’acostuma a descriure mitjangant una cinetica de
Monod (Ottengraf i col., 1986, Silva i col., 2012). Un altre factor a tenir en compte al
modelar un biofiltre percolador per a I’eliminacié de sulfur d’hidrogen és la disponibilitat
d’oxigen, tot i que una suposicid molt estesa és que no existeix limitacio per oxigen
(Oyarzdn i col., 2003). En relacié als productes de la degradacido s’han usat varies
aproximacions: Considerar que 1’unic producte de degradaci6 és el sulfat (Kim i
Deshusses, 2003), considerar que es formen sofre i sulfat en funcid de la quantitat
d’oxigen a la fase liquida (Roosta i col., 2011) i considerar que hi ha selectivitat en la
formacié de sofre o sulfat (Gonzélez-Sanchez i col., 2009, Mannucci i col., 2012).

En el present treball es considera que la degradacié del sulfur d’hidrogen té 1loc només a
la biopel-licula, i amb limitacié d’oxigen, la qual marca el producte final de degradacio.
S’han realitzat algunes simplificacions de la cinética proposada per Roosta i col. (2011),
ja que ’analisi de la fase liquida ha demostrat que la preséncia de tiosulfat és negligible.
Es considera que la degradacio del sulfur d’hidrogen passa per sofre elemental i sulfat,
equacions 59 i 60, respectivament. Per altra banda al treballar a pH acid (2-3) s’ha
suposat que la concentracié de OH" a la fase liquida també és negligible, de tal manera

que les velocitats de degradacio del sulfur d’hidrogen queden definides com les equacions
71i72:

kl‘ CB,HZS . CB,O2

BL — 71
kz+ CB,HZS k3+ CB,OZ

R

_ k4'CB,s ) CB,OZ

B2 — 72
Ks+Cgs K¢+ Cso,

On Rg; ¢s la velocitat de consum del sulfur d’hidrogen (el producte de reaccid és sofre
elemental) (mmol I* h™), Rg; és la velocitat de consum sofre elemental (el producte de
reacci6 és sulfat) (mmol I h), k; i ks s6n les constants cinétiques, corresponents a les
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velocitats maximes (mmol I h?), i ko, ks, ks i ke SON les constants cinétiques de
semisaturacié (mmol I'"), Cg s, Casi Cgo2 son les concentracions de sulfur d’hidrogen,
sofre elemental i oxigen a la fase biofilm, respectivament (mmol I™%).

6.1.3. Resolucié numerica

Per tal de poder solucionar el conjunt d’equacions que descriuen els fenomens que tenen
lloc a I’interior del biofiltre, es realitza un procés de discretitzacid que permet simplificar
el conjunt d’equacions diferencials parcials a ordinaries. Cal considerar que les variables
d’un biofiltre varien amb el temps (t), I’altura del reactor (z) i la profunditat a I’interior de
les capes (x). En considerar que el flux a través del biofiltre és de tipus pistd, per simular-
ho es divideix I’altura del biofiltre en nvs capes que es comporten com un RCTA (Figura
67). Aquesta divisio s’aplica a cadascuna de les fases (gas, liquid, biofilm 1 solid). El
seglient pas per tal de modelar adequadament un biofiltre percolador és dividir
horitzontalment la capa de biofilm, per poder descriure els perfils de concentracié que es
donen en la biopel-licula. Aquesta divisio tambe es pot realitzar amb les fases liquida i
solida, si es vol considerar la difusi6 a través d’aquestes fases. Igual que amb les capes
anteriors, es considera que cadascuna d’aquestes subcapes es comporta com un RCTA, és
a dir, una unitat amb propietats homogénies. Amb aquestes simplificacions s’aconsegueix
que el model de I’equip quedi descrit per un conjunt d’equacions diferencials, que només
son funcid del temps, simplificant considerablement 1’esfor¢ de resolucid matematica i
temps.

| Gas || Liquid | [ Biofim ][ solid ]
[ —
: P v ]
E T a5 \Iy 5 _El nb = Capes de Biofilm
g !
g T —_— >FIF>>>>>>
S 1 v
i —_—>
£ 1 v
— Y > ]
a 1 — i SR

Figura 67: Discretitzacio del biofiltre en nvs capes al llarg de I'altura i nb capes de
biofilm.
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6.2.Model matematic adaptat a un biofiltre a escala laboratori

Amb I’objectiu de descriure el comportament d’un BFP a escala laborati els resultats de
I’operacio del qual es troben publicats en Montebello (2013), amb el model es considera
que el biofiltre esta format per tres fases: la fase gas, liquida i biofilm. La fase solida del
material de rebliment, s’usa només per al calcul de la velocitat de pas i la porositat, i aixi
es suposa que no es dona absorcié del contaminant al material de rebliment. El BFP s’ha
dividit en 8 segments verticals (nvs). En aquestes porcions s’avalua la transferéncia de
sulfur d’hidrogen i d’oxigen de la fase gas a la fase liquida, la difusi6 a la fase liquida i
finalment la difusié i reacci6 al biofilm. EI biofilm es divideix en 10 capes laterals (nb).
Per tant el biofiltre queda definit per 8 capes verticals de gas, 8 capes verticals de liquid i
80 capes horitzontals i verticals de biofilm (Figura 67).

El muntatge experimental s’ha esquematitzat en relacié a les variables del model (Figura
68). La definici6 dels parametres que es mostren en aquesta figura es troben a les taules
32-36. L’oxigen subministrat al biofiltre usat per al calibratge i la validacio del model,
entra al sistema en un diposit auxiliar que hi ha situat a la recirculacid mitjancant un
difusor. El corrent liquid de sortida d’aquest diposit va a parar directament a les dutxes,
mentre que la fase gas (Fco) es barreja amb el corrent contaminat (Fg) a I’entrada del
biofiltre. Les fases gas i liquid circulen a contracorrent.
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Figura 68: Esquema del BFP a escala laboratori amb les variables simulades.

Com ja s’ha comentat, es considera que no hi ha resisténcia a la fase gas a la interfase
gas-liquid, la resistencia es troba a la interfase liquida. També es considera que cada
subdivisio de la fase liquida al llarg del biofiltre es comporta com un RCTA. A la zona de
contacte liquid-biofilm es déna difusié a través de la capa liquida estacionaria fins a la
primera capa del biofilm, mentre que al biofilm es donen alhora la difusio i la reaccio de
degradacio (Figura 69). La definicié dels parametres que es mostren en aquesta figura es
troben a les taules 31-35.
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Figura 69: Esquema dels fenomens que tenen lloc en la transferéncia del
contaminant i I'oxigen de la fase gas al biofilm. On I'index i indica el nombre de
subcapes verticals i I'index j el nombre de subcapes horitzontals del biofilm.

6.2.1. Equacions del model matematic del biofiltre a escala laboratori

A continuacié es mostren les equacions discretitzades que s’han usat per a modelitzar el
BFP, equacions 73-96. Els parametres usats per a la simulacié es descriuen a les taules
32-36. A les equacions presentades a continuacio, i indica la capa modelitzada en vertical
del BFP de 1 a nvs, i j indica la capa modelitzada de biofilm en horitzontal de 1 a nb.

a) Cinetica de degradacio

S’ha definit la cinética de degradacid a partir dels valors reportats per Roosta i col.
(2011), considerant que la relacié entre els parametres es manté, i el que varia son les
valors absoluts depenent de les caracteristiques dels microorganismes. Per aquest motiu
s’ha inclos un terme a;, factor de correccié de la cinética, que ha de servir per ajustar la
cinética als valors experimentals, mantenint la proporcionalitat entre les reaccions de
formacio de sofre elemental i sulfat.

i Formacio de sofre elemental

kl'CB,st(iv ) CE;,O2 (1)) 73

R..(i,)) =a,- .
o1l ) = el ]) Kot Coo (1)

ii. Formacio de sulfat

k4'CB,S(i’j)_ CB,OZ(in) 74
Ks+Cgs(i)) Ke+Cpp, (i,])

RBZ (i’ J) =a
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b) Balan¢ de mateéria per al sulfur d’hidrogen

i Balang a la fase gas

dez E ] K,Z'acyz(i) .
I e )
dCeus|™™ F _ o Kiusa( Cops() _
;tH S i=2 B VGjnvs.(CG'HZS(I_l) - CG'HZS(I))_ L : S ( (;HHTS - CLYHZS(I)J
ii. Balang al decantador
dCL,re,HZS = _ FL'CL,st(i) - FL,P'CL,st,re“' FL,in'CL,st,in_FL'CL,st,re
dt ‘ Vio
iii. Balang a la fase liquida
i_::ers—l
dC, ys(D" F . ) Kinsa( Cops(i) .
Ti:l :VL_LnVS'(CL,HZS(H‘l)_CL,st(l))"‘ 0 ! HHZS _CL,HZS(I)
a-DHZS . o
- (P'SL '(CL,HZS(O_CB,HZS("J))
i'::TVS
dC i)~ K ..afC i
L’HZS() = FL '(CLreHS_CLH S(I))+ S GYHZS() _CLH S(l)
dt i=1 VL_nvs . i ¢ HHZS i
a'Dst . ..
- 05, '(CL,st(l)_CB,st(LJ))
iv. Balang a la fase biofilm
0Cope )P D | D . .
% =8 HZSB '(CL,HZs(l)_CB,HZS(llJ))"‘ HZSZ'(CB,HZS(I'J)_CB,HZS(I'J+1))
i=1 B-nb ML B-nb
- RBl(i’ J)
4C, (i)™ Ny Ny Ny N
— s stz '(CB,HZS(L J_l)_Z'CB,st(ln J)+CB,HZS(I'J+1))_R81(I' ),
dt i.:12 8B—nb
]:
dc i b D L .. -
B'jf( D = 2 (Capual D)~ Capys D) Resll D)
t i=1 6B—nb
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c) Balang de matéria per a 'oxigen

i Balang a la fase gas

dC., o [  Kio,-a Cgp, () :
R R ) )
dc i=nvs F ) ) KL -afC i .
d(i:,o2 :V T '(CG,02 (l_l)_CG,oz (I))— vzz ( |(:Oz() _CLYOZ (I)J 84
i=2 G_nvs 0z
ii. Balang a la fase liquida
i=nvs-1
dc N K a(lC i
Coo O _ R (o ep)=cpy )i CoO ¢
dt i=1 VL_nvs o ¢ H02 85
a-D . .
P 06 0
e o Ko, 2(Co,
&0 :L'(CL,re,OZ_CL,OZ(i))+ Lo, % G’OZ()_CL,OZ ()
dt i=1 VL_nvs ® H 02 86
a-D ) ..
_ (P.Boz -(CL,oz (i)~ Cgo, (i, J))
L
iii. Balang al biofilm
dc.. G p© D . ..y, D . i i
3;( J)‘ :8 023 .(CL,OZ (I)_CB,OZ(I’J))+ 022 '(CB,Oz (I’J)_CB'OZ(I’J-’_]'))_RBI(I'J) ¥
i1 B-nb  OL B-nb
dC,. (i, )™ D . . - -
SO = 0 (Cag, (D) ~2-Cop, (1) + Cop, (.14 D) - Ry (i) %
t ';12 Og_np
dCqs, (i)™ D, . . . 9
e DVR T Fo (e, (i j-1) - Cyo, (i, ) )~ R (i )
dt o Os b
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d) Balan¢ de materia per al sulfat

i Balang a la fase liquida

i=nvs-1

dc, ., ()| F _ .\ aD _ o

Lg:A » = V:nvs '(Cl_,so4 (i+1) - C, s, ('))_ o ng '(Cl_,so4 (1) — Cg o, (I, J)) 90
... O  F \ aD _ - 91

LgtOA i=1 B VL_ans ‘(CLJEVSOA_ CLYSOA (I))+ (PT?' (C'-v504 (i) - CBYSOA; (i, J))

ii. Balang al decantador

dCL,re,so4 = _ I:L 'CL,304 (I) - FL,P : CL,SOA,re + FL,in : CL,SOA,in - FL' CL,SOA,re 92

dt | Vio
iii. Balang al biofilm
ACqso, (i )/ Dy, _ Dy, . .

BS(;)t = So. - .(CL,sOA () -Cg 5o, (i, j))+ s0 : -(Cs,so4 (i, ) - Cg 50, (i j+l)) 93

i=1 B-nb™ VL B-nb
- Rsz(ia J)
0Cp o, (i D™ Dso, . - o
T T (Caso, (i 1) ~2-Cq 0, (i, )+ C 50, (i, }+1)) o
i=2 -
- RBZ (i, J)
i.:n\és
dCqgo, (i, 1) ™ Dsg, . . . 95
SRS = T (Cage, (1D ~Ca, () Rez(1])
i=1 B-nb

e) Balanc de matéria pel sofre

i. Balang a la fase biofilm

i=nvs
j=nb

:Rsl(ivj)_Rsz(i:j) 96

dCp o (i, ])
dt

i=1
i1

A continuacio, a les taules 31-35 es detallen els valors dels parametres del model i el seu
origen (determinats experimentalment o obtinguts bibliograficament).
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Taula 31: Variables d’operacié del BFP a escala laboratori.

Parametre Nom
CainH2s Concentracio de H,S del gas d’entrada
CLin Concentraci6 al medi mineral de H,S, O, i SO~
CLre02 Concentracio d’oxigen a la recirculacio
Fe Cabal de biogas
Fc,o2 Cabal d’aire subministrat
FL Cabal de liquid recirculat
FLin Cabal d’aportacié de medi mineral
FLp Cabal de liquid de purga
Fr Cabal total de gas Fr = Fg + Fg 02

97

Taula 32: Parametres de disseny per al model BTF a escala laboratori.

Parametre Nom Valor  Unitats Font N° equacio
Area de 2 N
A transferencia o2 m A =8V Vi %8
Abed Seccié del llit  4.00-10°  m? Disseny del BFP
hr Altura reactor 6.00-10™ m Disseny del BFP
Area de A
Anvs contacte  1.65-10"  m? A, = 99
d’una capa nvs
apv es;;?a\cr:?;’iica 550 m?m?®  Kevin cop. (2013)
Di Dlmele 714107 m Disseny del BFP
Volum del
Vbed it 2.40 | Vied = Apeg- Ny 100
ool 0l 958001 . Kevin cop. (2013)
DH ?i?]gjmuig 5.1072 m Operaci6 del BFP _
Volum del :
Vg biofilm 2.64-107 | Vy =A 3, 101
V, = -V, ,—V
Ve Volumdegas  2.20 I ‘i/ Cmat " Voed ™ Ve 102
VL
Volum d’una 1 B Vg
VG—nvs Capa de gaS 275 10 I VG—nvs - M 103
Volum de
Vi liguidal  2.10-107 | V, =A,, DH 104
rebliment
Volum de
VL’D ”qud al 5.49 I VL,D = VL,T_VL 105
decantador
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Parametre Nom Valor  Unitats Font N° equacio
Volum de .
Vi liquid total 5.50 I Disseny del BFP
Volum d’una Y,
Vi nvs capade  2.65-10° I V=5 106
liquid nvs
. 1 VG
£ Porositat 9.16-10 - E=—" 25
Vbed
Hold up 4 _ Vi
L oo 8.83:10 - o=
¢ liquid bV 107
Taula 33: Parametres fisics i constants cinétiques per al model BTF a escala
laboratori.

Parametre Nom Valor Unitats Referéncia
Dhas Difusivitat del H,S  5.80 -10° m° h* Perry i Green (1997)
Dsos Difusivitat del SO, 3.80-107 m* h™ Stewart (2003)
Do Difusivitat del O,  9.00 -10°® m?h* Perry i Green (1997)
Hiis Constant de Henry 0.417 i

per al H,S

Sander (2013)
H Constant de Henry 308 :
02 per al O, '

ki Constants 341734  mgh? I’

cinétiques

Constants 1
Ko cinétiques Slelbs g

Const(.]a nts Roosta i col.(2011)
Ky S 514.88 mg h™ I

cinétiques
ke Constants 80.768 mg I

cinétiques
ke Gl Enie 6.496 mg I

cinétiques

Taula 34: Variables de sortida per al model BTF a escala laboratori.

Parametre Nom Unitats
Cs Concentraci6 al biofilm mg I
Co Concentracio al gas mg I*

CL Concentracio al liquid mg I
ClLre Concentracio a la recirculacio i la purga mg I*
1 -l
Rp1 Velocitat de formacio de sofre mg I h 73
-1l
Rg2 Velocitat de formacio de sulfat mg I" h 24
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Taula 35: Parametres de simulacié per al model BTF a escala laboratori.

Parametre Nom Nombre
nb n° capes del biofilm 10
nvs n° capes verticals 8

6.2.2. Ajust matematic del model

Per tal d’iniciar el procés de calibratge o ajust de parametres, s’assignen valors inicials als
parametres a estimar en concordanca amb valors cercats a la bibliografia. Les
concentracions de sortida que prediu el model, sén comparades amb les concentracions de
sortida mesurades experimentalment i les desviacions entre aquestes dues dades son
utilitzades per obtenir uns nous valor dels parametres a estimar. Els valors dels
parametres estimats son obtinguts a partir de minimitzar la funci6é objectiu (FO) donada
per ’equacié 108 a cada periode simulat (Martin i col., 2002).

N
FO=\Z[Vsim(pup21p31p4’p5)_vexp]2 -
i=1

On Viim és la variable simulada; p1, p2, ps, ps i ps sOn els parametres desconeguts a
estimar, en aquest cas: el factor de correccid de la cinética (a;), els coeficients de
transferéncia de matéria del sulfur d’hidrogen i I’oxigen (K n2s | Ki oz, respectivament),
els gruixos de la biopel-licula i de la capa liquida (8g i &., respectivament. Ve, és la
variable mesurada experimentalment, i N és el nimero total de dades disponibles.

En I’ambit de la modelitzacio de biofiltres, és usual minimitzar la funcié objectiu
mitjancant la concentracio a la fase gas. Aquesta aproximacio és totalment valida per als
biofiltres convencionals, ja que en aquests tipus d’equips sols es pot obtenir informacio de
forma continua de la fase gas (Dorado i col.,, 2008). Tanmateix, al treballar amb un
biofiltre percolador s’obtenen mesures addicionals de la fase liquida (oxigen dissolt,
subproductes 1 pH, entre d’altres). Altres autors, al simular biofiltres percoladors per a
I’eliminacié del sulfur d’hidrogen, opten tamb¢ per a la minimitzacié de la funcié objectiu
amb la concentracio de sulfur d’hidrogen a la sortida (Kim i Deshusses, 2003, Jin i col.,
2005a), sense tenir en compte la fase liquida. En canvi, en el present treball s’ha
minimitzat la funcié objectiu per a tres variables simulades: La concentracié de sulfur
d’hidrogen a la sortida de I’equip (Cg outHzs), la concentracié de sulfat a la recirculacio
(CLsoare) 1 el sofre acumulat al llarg del temps d’experimentacio. El sofre acumulat
simulat és calcula d’acord amb 1’equacio 109 mitjancant el sumatori del sofre present a
les capes de biofilm (nb*nvs) a I'instant de temps que es vol avaluar la funcio.

i=nvs
j=nb

D Ceslini)-V, 109
i=1

[zl
Sgcu mulat (t) = ;

nb- nvs

171



6. Modelitzacio de biofiltres percoladors per a I'eliminacié de sulfur d'hidrogen
en alta carrega

On S%cumuiar indica els grams de sofre elemental acumulat al temps t, Cgs és la
concentracié de sofre elemental a la subcapa de biofilm avaluada (mg I™%), nvs indica el
nombre de capes en que s’ha dividit del biofiltre, nb el nombre de capes en que s’ha
dividit el biofilm i Vy el volum del biofilm (I). Per tant la Vsim de ’equacié 108 queda
definida en tres equacions en funcié de Cg outHzs, CLsoare | Sacumulat Simulats, que es
comparat amb Ve, definit per Cg out,H2s, Cisoare | S cumutat EXperimental.

L’estimacio dels parametres es realitza amb un algorisme inclos en el programari
MATLAB, basat en una minimitzaci6 no lineal multidimensional (Nelder-Mead). Aquest
¢s un metode directe de recerca que no utilitza gradients numerics o analitics. L’interval
de temps maxim utilitzat en la rutina numérica es fixa en 1 hora, que és menor a I’interval
experimental de I’analisi. El cabal d’entrada de medi mineral (Fy;,), el cabal de purga
(FLp), la concentracié de sulfur d’hidrogen a I’entrada (Cginn2s), I'entrada de sulfats a
través del medi mineral (Ciinsos4) i la concentracié d’oxigen dissolt a la recirculacio
(CLre02) sOn les variables mesurades que varien en el temps. Els valors d’aquestes
variables entre dos punts consecutius es determinen mitjancant una interpolacio lineal per
I’interval comprés entre dues dades experimentals consecutives. Per tal determinar si
I’ajust entre les dades experimentals 1 simulades és adient s’ha efectuat un analisi
estadistic mitjancant la t-Student per parelles amb un 5% de significacio.

6.2.3. Ajust dels parametres del model matematic per al biofiltre a escala
laboratori

Els parametres a estimar han estat: el factor de correccié de la cinetica (a1), el coeficient
de transferéncia de matéria de 1’oxigen i del sulfur d’hidrogen (ki o2 | Kin2s), i els gruixos
de les capes liquida i biofilm (5. i 6g) (Taula 37). El procés d’ajust d’aquests parametres
s’ha realitzat usat el periode d’operacio del 8 al 23 de febrer de 2012 (Montebello, 2013).
Al llarg del qual s’incrementa la carrega de contaminant cada 24 hores, de 1306 a 6537
ppm, de H,S, amb increments de concentracié de H,S de 1306 ppm,. A I’hora 222
d’operacid es va aturar I’alimentacid de contaminant, subministrant aire al sistema i
recirculant continuament la fase liquida, per tal d’avaluar el comportament del sistema
davant un episodi de parada de ’entrada de contaminant (Taula 36 i Figura 70). A partir
de T’hora 220 el sofre acumulat és oxidat a sulfat. S’ha usat aquest periode per al
calibratge ja que I’eficacia d’eliminacid no ¢€s total i permet avaluar les limitacions del
procés (per transferéncia de materia o degradacio).
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Taula 36: Condicions d’operaci6 en el periode de calibratge (Montebello, 2013).

Variable  Valor  Unitats
Cointas  0-6537 ppmy
CooutHzs  0-790 ppm,
CLin Has 0 mg I*
CL,in,02 4 mg I™
CLinsos 78-96 mg I
CL,re,OZ 0.32-7.56 mg |-1
Fe 47.8 | h?
Fc02 18.75 | ht
FLin  0.49-057 Ih*
FLp  0.49-057 Ih?
Temps 357 h
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Figura 70: Acumulacié de sofre elemental (Soacumu,at), entrada (Cg inn2s) | SOrtida
(Ca,outH2s) de sulfur d’hidrogen durant I'operacié usada per al calibratge dels
parametres del model matematic adaptat al biofiltre a escala laboratori.

Per tal de calcular I’error a I’efectuar el balang de sofre a I’equip, s’han usat els errors
associats als equips de mesura. D’aquesta manera, 1’error en la mesura del sulfat a la fase
liquida, en el cabals d’entrada i sortida de fase aquosa i en la concentracid d’entrada i
sortida de sulfur d’hidrogen és del 5% de la mesura. Val a dir que I’error en la mesura del
cabal de gas és del 0.5 % de la mesura. S’ha calculat I’error procedent de les mesures
puntuals en el balang de sofre acumulat, és a dir, ’error associat al sofre no és 1’error
acumulat (Figura 70).

Els coeficients globals de transferéncia de matéria usats per al model van ser determinats
experimentalment al BFP de la EDARM en condicions abiotiques, usant aire per a la
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determinacio del K a (Rodriguez i col.[en premsa]). Els valors de K, mostrats a la Taula
37, corresponen al valor calculat suposant que I’area de contacte és la especificada pel
fabricant del material de rebliment.

Taula 37: Variables optimitzades en el periode de calibratge.

Parametre Parametre

Variables L o Unitats Referéncia del valor inicial
inicial optimitzat
ai 200 300 - -
dp 2.3-107 2107 m Kim i Deshusses (2003)
oL 1.5-10"* 1.61-10° m A= 110
KL s 0.069 17 m hil Determinat experimentalment al

BFP de la depuradora
Determinat experimentalment al

41
KL o2 0.069 0.3 mh BFP de la depuradora

S’ha simulat la concentracié de sulfur d’hidrogen a I’entrada, a la primera capa, a la
meitat de ’equip i a la sortida (Figura 71), juntament amb la concentracié de sortida
experimental. Quan la concentraci6 d’entrada de contaminant és superior a 4000 ppmy
part del contaminant no és eliminat. La concentracid de sulfur d’hidrogen simulada a la
meitat de D’equip és inferior que a la sortida, aquest fet esta relacionat amb la
hidrodinamica de ’equip. La major transferencia del contaminant a la fase liquida es dona
a la primera capa del BFP 1i, per tant, la fase liquida carregada de sulfur d’hidrogen va a
parar al decantador des d’on és recirculada a la part superior de I’equip. En aquest punt es
dona certa desabsorcié del contaminant (59 ppm, a la sortida simulada a 1’alimentar amb
1306 ppm, de H,S). Per aquest motiu el model prediu una certa concentracio de sulfur
d’hidrogen a la sortida de 1’equip, aquest fenomen ja havia estat observat en el modelatge
de biofiltres percoladors (Li i col., 2002, Martin i col., 2002). La bondat de I’ajust s’ha
comprovat mitjancant el test de la t-Student amb un nivell de significacio de 0.05, ha amb
una t-critica de 1.97 i una t-test de -0.18, amb 28 graus de llibertat, per tant el test ens
indica que estadisticament no hi ha diferéncies entre els valors predits i els resultats
experimentals. Tot i que, model es capa¢ de predir ’augment en la concentracid de
contaminant a la sortida del BFP a 1‘augmentar la concentracié d’entrada, degut a la
desorci6 de contaminant s’observen lleugeres diferéncies entre les dades simulades i les
experimentals.
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Figura 71: Concentracions experimentals de sulfur d’hidrogen a I'entrada del BFP
(Cg,inHes) I @ la sortida (Cg outH2s EXP.), @ la primera capa simulada (Cg primera,+2s Sim.),
a la meitat (Cg meitat H2s Sim.) i a la sortida de I'equip (Cg,outH2s Sim), pel periode de
calibratge usat amb el model adaptat al biofiltre a escala laboratori.

La concentracid0 de sulfat a la recirculaci6 augmenta a l’augmentar la carrega de
contaminant alimentat, arribant al seu maxim a les 244 hores (Figura 72). Aquest
increment, després de 24 hores d’haver aturat I’entrada de contaminant, €s degut a
I’oxidacié del sofre acumulat al material de rebliment. A partir d’aquest punt, s’observa
un descens de la concentracio de sulfat.
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Figura 72: Evolucié del sulfat a la fase liquida simulat (CL,,e,sof' Sim.) i experimental
( CL,,e,Sof' Exp.) al llarg del periode usat per al calibratge del model matematic
adaptat al biofiltre a escala laboratori.

El model permet predir la tendéncia en la concentracid de sulfat, tanmateix s’observen
alguns punts allunyats de la simulacio (Figura 72). Per tal d’ajustar aquest parametre
caldria modificar la cinctica d’acord amb la cinética propia dels microorganismes
d’aquest equip. Tanmateix aquest estudi no es va realitzar, com ja s’ha comentat amb
anterioritat, i s’ha decidit usar la mateixa cinética descrita per Roosta i col. (2011) amb un
factor de correccio, per tal de mantenir la proporcionalitat en la formacié de sofre i sulfat.
Les variacions observades en la concentracio de sulfat son degudes a la suma de varis
factors: la variacidé en la concentracid d’entrada del sulfur d’hidrogen, la variaci6 en el
cabal de medi mineral 1 els sulfats aportats amb el medi. L’analisi estadistic de la bondat
de I’ajust de les dades experimentals i simulades ha superat el test de la t-Student amb un
nivell de significacié de 0.05, amb una t-critica de 1.97 i una t-test de 0.36, amb 28 graus
de llibertat. Per tant, I’ajust de les dades experimentals i simulades es considera
satisfactori, donada la complexitat del sistema a simular i les poques dades experimentals
de qualitat disponibles.

A Taugmentar la carrega de contaminant augmenta la velocitat d’acumulacio del sofre
elemental, fet que el model prediu correctament (Figura 73). En el periode d’oxidacid
biologica, a partir de 1’hora 220, el model prediu una velocitat de degradacid inferior a
I’experimental, fet que probablement també afecta a la concentraci6 de sulfat simulada a
I’hora 244, que és inferior a 1’experimental. Tanmateix, al final de periode la velocitat
d’oxidacié simulada i experimental s’ajusten correctament. Les dades han superat el test
de la t-Student amb un nivell de significacio de 0.05, amb una t-critica de 1.97 i una t-test
de 0.19, amb 28 graus de llibertat. L ajust es considera totalment satisfactori, tenint en
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compte el nombre de fenomens complexos que regeixen la formacié de sofre elemental, a
més a més, cal remarcar la importancia de poder predir I’acumulacié de sofre en un
biofiltre, ja que és un dels factors més importants en la dessulfuracio d’altes carregues de
H.S present al biogas.

30

o S° Exp.

acumulat

25
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S acumulat Sim.

Sofre acumulat (g)

0 100 200 300 400
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Figura 73: Acumulacié de sofre simulat (S%scumuat EXP.) i experimental (S asumuiat Sim.)
en el periode usat per al calibratge del model adaptat al biofiltre a escala laboratori.

6.2.4. Analisi de sensibilitat del model del biofiltre a escala laboratori

Per tal de determinar la influéncia de cada parametre dins del model, i de detectar quins
d’ells cal que siguin determinats amb una major precisio, €s necessari realitzar un analisi
de sensibilitat. Les variables de sortida d’estat escollides per comprovar la sensibilitat son
la concentracié de sortida del biofiltre, la concentracio de sulfat a la recirculacio i la
quantitat de sofre acumulat a I’interior de I’equip. La sensibilitat dels parametres es
determina per mitja d’un increment o disminucié d’un 10% en el valor dels parametres i
comparant els canvis relatius de les variables d’estat amb el canvi relatiu del valor del
parametre (Li i col., 2002, Dorado i col., 2008) (equaci6 111):

V
—_d 111
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On AV és la diferencia entre la variable simulada sota les noves condicions i el valor de la
variable en les condicions inicials (Vg); 4R és la diferéncia entre el valor del parametre
canviant un 10% el seu valor i el valor del parametre per defecte (Rq).

S’ha efectuat I’analisi partint de les prediccions del model en condicions estacionaries
properes a I’operacié del BFP, que son: entrada de contaminant al sistema de 1306 ppmy
de HyS (Cginmzs), amb un cabal d’entrada de medi mineral i purga (Fri,, Fip,
respectivament) de 0.5 | h™, concentracié d’oxigen dissolt a la recirculacié de 3.2 mg 17, i
una concentracié d’entrada de sulfats de 96 mg 17

S’ha estudiat I’efecte de variar els parametres clau un + 10%. Aquests son el factor de
correccié de la cinética (a;), I’area del material de rebliment (apv), els coeficients de
difusivitat per al sulfur d’hidrogen i I’oxigen, respectivament (Dygs i Do), els coeficients
de Henry (Huas i Hoy), els parametres cinétics (ki, ko, Ks, Ks, Ks i kg), els coeficients de
transferéncia de matéria per al sulfur d’hidrogen i 1’oxigen, respectivament (K| pps |
KL 02), els gruixos de la capa liquid (6.) i biofilm (5g), sobre la concentracié de sulfur
d’hidrogen a la sortida de I’equip (Cg outHzs), la concentracio de sulfat a la recirculacio
(CLresos), i la quantitat de sofre elemental acumulat al final del periode (S%cumulat, €qUacio
109) a temps final de la simulacio (200 hores).

Com pot observar-se a la Taula 38, la concentracio de sulfat es veu significativament més
afectada pels coeficients de Henry i de transferéncia de matéria de I’oxigen (Hoz i K02,
respectivament), les constants cinétiques de formacio de sofre ki i ka, i el gruix de la
biopel-licula (6g), que per als parametres de la cinética de formacid de sulfat (ks, k4 i Ks).
Observant els resultats cal pensar que, segons el model, el procés de degradacio esta
limitat per la transferéncia de 1’oxigen al biofilm i per disponibilitat de sofre al biofilm,
coeficient k;.

Taula 38: Analisi de sensibilitat del model del BFP a escala laboratori

. A+ 10% A -10%
Parametre CooutHzs  Cuyresos Sofre CooutHzs  CrLresos Sofre
ai 0.80 0.07 -0.40 -0.90 -0.07 0.46
apv 1.07 -0.21 0.73 -1.20 0.20 -0.59
Dhos 0.39 0.03 -0.47 -0.39 -0.03 0.55
Do2 0.04 -0.10 0.43 0.04 0.12 -0.51
Dsos 0.04 0.00 0.00 0.04 0.00 0.00
Huos -0.38 -0.10 0.76 0.52 0.10 -0.78
Ho> 0.04 0.47 -2.63 0.04 -0.56 3.17
k1 0.80 0.17 -1.13 -0.90 -0.19 1.30
Ko -0.70 -0.13 0.93 0.78 0.15 -1.00
ks 0.04 0.00 0.00 0.04 0.00 0.00
ks 0.04 -0.10 0.73 0.04 0.12 -0.83
Ks 0.04 0.00 0.00 0.04 0.00 0.00
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\ A+ 10% A - 10%
Parametre CooutHzs  Curesos Sofre CooutHzs  CuLresos Sofre
Ke 0.04 0.10 -0.68 0.04 -0.10 0.74
KL H2s -0.06 0.03 -0.14 0.16 -0.04 0.17
kL,OZ 0.04 -0.22 1.23 0.04 0.24 -1.35
0B 0.52 0.14 -0.36 -0.60 -0.14 0.44
oL -0.06 0.01 0.00 0.14 -0.01 0.00
Capes Ne capes +1 N2 capes -1
nvs -1.33 0.21 -0.63 1.44 -0.29 1.07
nb -0.02 -0.04 0.00 0.10 0.05 -0.00

La concentracié de sofre total acumulat al biofilm al temps final de simulaci6 es veu
fonamentalment afectada per el coeficient de Henry de 1’oxigen (Hoy), el coeficient de
transferéncia de ’oxigen (K 02), les constants cinétiques ki, ko, K4 i kg i el coeficient de
Henry del sulfur d’hidrogen (Huzs). En general, sorprén la poca sensibilitat del sofre
respecte del coeficient de transferéncia de materia del sulfur d’hidrogen, fet que indica
que el procés esta limitat probablement per la transferéncia d’oxigen de la fase gas a la
fase liquida, en aquestes condicions.

La concentracid de sortida del contaminant és altament sensible a 1’area de transferéncia,
el coeficient cinétic de la formacié de sofre elemental (ki), el factor de correccio de la
cinética de degradacio (a;), el coeficient cinetic (k) i el gruix de la biopel-licula (6g). En
un segon terme, es detecta certa influéncia dels coeficients de Henry, de difusivitat i de
transferéncia del sulfur d’hidrogen (Hpzs, Dras 1 Kin2s, respectivament). Degut a que
I’eliminacié del contaminant ve marcada per I’area de transferéncia, la cinetica de
degradacio de la reaccié de formacio de sofre elemental (Rg1), la quantitat de biomassa
que ve definida pel gruix de la biopel-licula i els coeficients de Henry, de difusivitat i de
transferéncia del sulfur d’hidrogen. En aquest cas la transferéncia de I’oxigen juga un
paper secundari, fet que s’explica amb la reaccié de degradacid del sulfur d’hidrogen. En
el primer pas de la degradacid, el sulfur d’hidrogen és convertit a sofre elemental,
requerint mig mol d’oxigen per cada mol de sulfur d’hidrogen, mentre que per obtenir la
conversio total a sulfat es requereixen un mol i mig d’oxigen. En aquest sentit, en el
model formulat per Li i col. (2002), van observar que la concentracié de sortida de la fase
gas només es veia afectada per la difusivitat al biofilm i la cinética de degradacio.

Globalment, si s’avaluen els 6 parametres que afecten més al procés de degradacio del
sulfur d’hidrogen (efecte sobre la concentraci6 de sortida del gas, el sulfat a la reciculacio
i el sofre acumulat), destaca en primer lloc I’efecte del coeficient de Henry de I’oxigen
(Ho2), seguit de I’area del material (apv), el coeficient cinétic de la formacié de sofre
elemental (k;), el coeficient de transferéncia de materia de I’oxigen (k. o2), el factor de
correccio de la cinetica (a;), el gruix de la biopel-licula (dg) i el coeficient cinetic k,. La
difusivitat del sulfat a través de la capa biofilm i liquida presenta un efecte negligible
sobre els tres parametres avaluats. La contribucié del coeficient de Henry i 1’area del
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material sobre la resposta del model ja havia estat observada amb anterioritat (Dorado i
col., 2008).

El gruix de la capa de liquid (6.) presenta un efecte significatiu sols quan s’avalua la
concentracié de sortida de la fase gas, degut a la resisténcia que troba el contaminant al
passar la capa liquida estacionaria. Contrariament al observat per Barton i col. (1998) i
Kim i Deshusses (2003) que mitjancant I’analisi de sensibilitat dels seus models van
determinar que el gruix de la capa liquid presenta un efecte negligible sobre I’eficacia
d’eliminaci6, comparat amb la sensibilitat envers altres parametres com ara la cinética de
degradacio o la difusio a través del biofilm. Per altra banda, el gruix de la capa liquid, que
és dificil de determinar experimentalment, presenta un efecte negligible sobre la
concentracio de sulfat i sofre elemental.

Per tal d’avaluar la sensibilitat del model enfront el nombre de capes simulades s’ha
simulat el model suposant +1 capa, en la direccié axial (z) (nvs) i a I’interior del biofilm,
horitzontalment (nb). L’analisi de sensibilitat mostra que la variacido del nombre de capes
verticals (nvs) afecta a la resposta de la fase gas. A Iaugmentar el nombre de capes
modelitzades el model s’aproxima més a la realitat, tanmateix, tambeé augmenta la
complexitat matematica del sistema i, per tant, el temps de simulacio. Per aquest motiu es
considera que la discretitzacié és suficientment adient per la complexitat del sistema
d’equacions que es genera. EI nombre de capes de biofilm del que es parteix d’inici
presenta un efecte negligible sobre les concentracions a la fase gas, al sulfat a la
recirculacio 1 el sofre al biofilm, indicant que s’esta treballant amb el nombre de capes
adient per a la modelitzacio.

Els resultats obtinguts amb I’analisi de sensibilitat indiquen que el procés d’oxidacio
biologica del sulfur d’hidrogen presenta una forta limitaci6 deguda a la transferéncia
d’oxigen, fet que €s corroborat amb els resultats obtinguts a I’operar biofiltres percoladors
per a I’eliminacio de sulfur d’hidrogen (Capitol 0).

Tot 1 que I’analisi de sensibilitat mostra que el model es veu afectat per una gran varietat
de parametres no és possible estimar-los tots, ja que llavors es donarien problemes
d’identificabilitat dels parametres estimats. La seleccié dels parametres a estimar ha estat
correcte, donats els resultats de 1’analisi de sensibilitat.

En simulacions previes al procés d’ajust de parametres, es va determinar que els valors
obtinguts d’area del material optimitzats eren d’aproximadament uns 1000 m? m~,
gairebé el doble del valor bibliografic. Aquests valors son fisicament improbables, ja que
a la superficie del material de rebliment hi creix el biofilm, provocant una disminucié de
I’area especifica del material de rebliment (Alonso i col., 2001). Tanmateix, el fet que a
I’estimar 1’area de transferéncia s’obtinguin valors sobredimensionats esta indicant que
existeix algun parametre que esta infradimensionat. Per aquest motiu es va realitzar el
pre-ajust d’alguns parametres per tal de veure si era possible compensar I’efecte de I’area
de transferéncia variant algun altre parametre, procurant que els valors estiguessin dins un
rang fisicament acceptable. Aquests proves demostraren que els gruixos de les capes
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biofilm i liquida podien compensar el probable sobredimensionat en 1’area del material de
rebliment. Per aquest motiu, es va decidir optimitzar el factor de correccio de la cinetica
(a1), el coeficient de transferéncia de matéria de I’oxigen i del sulfur d’hidrogen (k.o i
K n2s), 1 els gruixos de les capes liquida i biofilm (8. i 6g) (Figura 74).

Coneixement a - Disseny
prioridel procés - d’experiments :
1
Entrada/sortida de :
v dades :

>i Definicié del model }:

Seleccio de parametres

.. A
a optimitzar 4

Analisi de
sensibilitat

v v Minimitzacié de la
a . . funcié objectiu:
< ! 5 Estimaciéde | c :
LH25 L g parametres CG’M’HZS
KL o2 g DL,rE,S(M
l S acumulat
Clinsos  Fuin Verificacié
Cire02 Fie _— del
Cain model No
[ s
_ Model validat )

Figura 74: Esquema del procés de modelitzacié del BFP. Adaptacié de Mehra
(1974).

Addicionalment, i donada I’elevada sensibilitat del model al nombre de capes verticals
(nvs) s’ha realitzat un analisi del model simulant nvs en el rang de 2 a 14 capes. S’ha
avaluat la concentracio a la fase gas a la sortida de I’equip, a la meitat i a la sortida de la
primera capa, i la concentracio de contaminant a la recirculacié (Taula 39).
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Taula 39: Analisi de la resposta del model avaluant les concentracions de sulfur
d’hidrogen a la fase gas i a la recirculacié simulant de 2-14 capes nvs parells.

Necapesnvs % REq, % REmeitaa %0 REprimera ClLren2s (Mg I—l)

2 97.57 87.65 87.65 0.47
4 97.04 97.04 78.78 0.80
6 95.13 97.91 71.83 1.05
8 93.22 98.86 66.43 1.24
10 91.48 99.32 61.91 1.40
12 89.74 99.56 58.09 1.53
14 88.17 99.70 54.78 1.64

L’analisi mostra que D’eficacia d’eliminacio global de 1’equip, predita pel model,
augmenta al disminuir el nombre de capes simulades, principalment per la disminuci6 de
I’efecte de desorcio a la sortida del BFP. Aquest fet esta relacionat amb 1’increment en la
concentracio6 de sulfur d’hidrogen que s’acumula a la fase liquida, al augmentar el nombre
de capes simulades. Donat que, al augmentar el contingut en sulfur d’hidrogen a la fase
liquida, es dona més desorci6 del contaminant a la ultima capa. L’eficacia d’eliminacio a
la sortida de la primera capa disminueix a I’augmentar el nombre de capes simulades, ja
que el gruix de la capa simulada disminueix i, per tant, el volum de reaccid de la capa.
Tanmateix, la % RE a la meitat de I’equip augmenta a ’augmentar el nombre de capes.
Arribant a ’extrem que per un nombre de capes superior a 4 1’eficacia d’eliminacio és
superior a la meitat de ’equip que a la sortida, fet que no correspon al que s’observa
experimentalment. Aixi doncs, s’ha decidit simular amb 8 capes verticals (nvs) ja que
amb aquest valor el temps de simulacio és raonable, i la sensibilitat en aquest punt és
acceptable.

6.2.5. Validaci6 del model del biofiltre a escala laboratori

Una vegada calibrat el model cal validar-lo, és a dir, cal realitzar la simulacié en un
periode diferent del que s’ha utilitzat per I’ajust, ja que s’ha d’avaluar si el model descriu
el comportament d’aquests tipus de sistemes en condicions diferents a les utilitzades en la
calibracio del model. Per a realitzar aquestes simulacions s’han usat les dades
corresponents a I’operacio entre el 10 d’abril 1 el 13 de juliol de 2012. L’eleccié d’aquest
periode ha estat motivada pel fet que al final de I"operacio es va efectuar un procés de
neteja biologica com el que s’ha usat pel calibratge (Taula 40 i Figura 75). En aquest
periode la concentraciéo mitjana de sulfur d’hidrogen fou de 1330 ppm,, sense aplicar
augments de carrega.
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Taula 40: Variables d’operaci6 per al periode escollit per a la validacié (Montebello,

2013).
Variable Valor Unitats
Fe 47.8 Iht
Ca,inHzs 0-1330 ppmy
CooutH2s 0 ppMy
Fc.o2 18.75 I ht
FLin 0.11-0.69 | ht
FLp 0.11-0.69 | h*
CLin,02 4 mg It
CL,in,s04 77.7-91.7 mg I™
CLre02 0.00-6.24 mg I
Temps 3286 h
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Figura 75: Acumulacié de sofre elemental (Soacumu,at), entrada (Cg inn2s) | SOrtida
(Ca,outH2s) de sulfur d’hidrogen durant I'operacié usada per a la validacio dels
parametres del model matematic adaptat al biofiltre a escala laboratori.

La simulaci6 de I’evoluci6 de la concentracié de sulfur d’hidrogen a I’entrada de 1’equip,
a la sortida de la primera capa, a la meitat i a la sortida de I’equip, experimental i
simulada, es mostra a la Figura 76. Aquest periode es caracteritza per una entrada
constant de contaminant, fins a una parada de I’alimentacio entre les 2882-3070 hores
d’operacio, al llarg de la qual es va efectuar una oxidacié biologica parcial del sofre
acumulat al material de rebliment. El descens en la concentracido d’entrada de sulfur
d’hidrogen al final del periode (hora 3263) correspon a una fallada en el sistema d’entrada
de contaminant.
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Figura 76: Concentracions experimentals de sulfur d’hidrogen a I'entrada del BFP
(Ca,inHes) I @ la sortida (Cg, out2s EXP.), @ la primera capa simulada (Cg primera,+2s Sim.),
a la meitat (Cg meitat H2s Sim.) i a la sortida de I'equip (Cg,outH2s Sim), pel periode de
validacié usat amb el model adaptat al biofiltre a escala laboratori.

En aquest cas, igual que en el periode de calibratge, la concentracié de sulfur d’hidrogen
a la sortida simulada (59 ppmy) i I’experimental (0 ppm,) difereixen lleugerament, degut a
la desabsorcio (stripping) del contaminant a la recirculacié que preveu el model. Les
dades han superat el test de la t-Student amb un nivell de significacio de 0.05, amb una t-
critica de 1.96 i una t-test de -34.24, amb 152 graus de llibertat.

L’evolucié del sulfat a la fase liquida en aquest periode és més complexa que en el
periode usat per a I’ajust, ja que I’aportaci6 de medi mineral en aquest periode va
presentar variacions de fins al 77 %. Els descensos observats en la concentracié de sulfat
son deguts a I’increment en la renovacio de la fase liquida (Figura 77).
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Figura 77: Evolucié del sulfat a la fase liquida simulat (CL,,e,sof' Sim.) i experimental
CL,,e,Sof' Exp.) al llarg del periode usat per a la validacié del model matematic
adaptat al biofiltre a escala laboratori.

El model respon a la tendencia observada en la concentracio de sulfat. Tanmateix, els
valors son lleugerament inferiors als experimentals, probablement degut a la diferéncia
observada entre la concentracié de sulfur d’hidrogen simulada i experimental a la sortida
de I’equip, tal i com s’ha mostrat a la Figura 77. Aquesta diferéncia entre la concentracio
simulada i ’experimental ha de provocar forgosament diferencies entre les concentracions
de sofre o sulfat simulats i experimentals, donat que son els Gnics productes de la reaccio.
Per als episodis de descens en la concentracio de sulfat a la fase liquida (relacionats amb
un increment de I’aportaci6 de medi mineral) 1’ajust és molt satisfactori. Les majors
diferéncies es troben als valors de concentracid de sulfat per sobre de 2400 mg I™.
Donades les grans variacions observades en les dades experimentals, no s’ha superat el
test de la t-Student amb un nivell de significacio de 0.05, amb una t-critica de 1.96 i una t-
test de 3.30, amb 152 graus de llibertat.

Les dades experimentals referents a I’acumulacio de sofre elemental a I’equip mostren
una elevada variabilitat (Figura 78), sobretot al final del periode d’acumulacié de sofre
(2900 hores d’operacio). Els valors que es mostren d’acumulacié de sofre elemental
parteixen de la realitzacidé d’un balang de mateéria, de tal manera que s’acumulen els errors
de les mesures.
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Figura 78: Acumulacié de sofre simulat (S%scumuat EXP.) i experimental (S asumuiat Sim.)
en el periode usat per a la validacié del model adaptat al biofiltre a escala laboratori.

L’acumulacié de sofre elemental simulat és constant, ja que la carrega de contaminant
alimentada a I’equip fou constant fins al temps d’operaci6 de 2900 hores. Tanmateix, no
succeeix el mateix amb les dades experimentals, ja que I’acumulacié de sofre per al
periode de calibratge presentava un valor mitja de 22 g S° h™ amb una variacié del 26%
(alimentant 1306 ppm, de H,S), mentre que en el periode usat per la validacio
I’acumulacié mitjana fou de 22 g S° h™ amb una variacié del 42%. La gran variacié en les
dades experimentals es la causant de la diferencia entre les dades simulades i les
experimentals, en relaci6 a la quantitat de sofre acumulat a ’equip. A més a més, aquesta
diferencia és acumulativa, de tal manera que, com és logic, al final del periode les
diferencies entre el model i les dades experimentals siguin més significatives. Igual com
succeia en el cas de I’ajust del sulfat, les dades experimentals i simulades de sofre
acumulat al material de rebliment no han superat el test de la t-Student amb un nivell de
significacio de 0.05, amb una t-critica de 1.96 i una t-test de 5.90, amb 152 graus de
llibertat. Tanmateix, el model prediu correctament la tendéncia en ’acumulacié de sofre
elemental. Sense tenir en compte el calcul acumulatiu el valor predit de la velocitat de
producci6 de sofre a I’interior del BFP és molt satisfactori.

6.3.Model matematic per a un biofiltre a escala industrial

Un cop validat el model del BFP a escala laboratori, s’ha ajustat el model a les
caracteristiques del biofiltre a escala industrial, descrit al capitol 0. Les principals
modificacions del model descrit a I’apartat anterior estan relacionades amb la distribucié
del corrent gasés i liquid al BFP industrial. Aquest biofiltre consta de 4 moduls, tal i com
es mostrava a la Figura 15. Pels dos primers moduls el biogas i la fase liquida circulen a
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contracorrent, mentre que als dos ultims moduls el gas i el liquid circulen en paral-lel. Per
altra banda, I’equip consta de dos nivells de dutxes. Aquests fets impliquen una major
complexitat del model matematic, i per aquest motiu s’han afegit les variables F 11 F 2,
que son els cabals de recirculacid a les dutxes inferiors i a les dutxes superiors,
respectivament. També s’han definit dues noves concentracions a la fase liquida Cyp 3 i
CLis que representen la concentracid al liquid a D’entrada dels moduls 1 1 4,

respectivament. El volum del llit de rebliment s’ha dividit en 8 seccions, dues per cada
modul (Figura 79).
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Figura 79: Esquema del BFP de la EDARM en relaci6 a les variables del model.
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6.3.1. Resolucié matematica del model del biofiltre a escala industrial

Les equacions usades per realitzar el balan¢ de matéria al BFP de la EDARM sbn les
mateixes que les usades en el balang del BFP a escala laboratori. Tanmateix, degut a la
diferent hidrodinamica d’aquest equip s’han modificat els balangos al decantador i a la
fase liquida, d’acord amb les equacions 112 a la 124, on les variables queden definides a
les taules 42-45 i 34.

a) Balanc¢ de materia al decantador

A continuaci6 es descriu I’equacié general per al balang de sulfur d’hidrogen, oxigen i
sulfat (on k indica I’espécie amb la que es fa el balang: H,S, O, 0 SO4%) al decantador,
equacié 112:

dCL,re,k _ Fl'CL,k (1) +Fl'CL,k (8) - FL,P' CL,re,k + FL,in : CL,in,k - FL' CL,re,k
dt Vo

112

On F; es defineix com el cabal de liquid que arriba al decantador, per separat, a través
dels moduls 1 i 4, i eés funcié dels cabals de les dutxes superiors i inferiors. Definit per
I’equacio 113:

FLi+Fo
2

F = 113

Degut a la configuracio de I’equip el balang a la fase liquida per al sulfur d’hidrogen i
I’oxigen s’ha de definir per cada una de les capes del biofiltre, tal i com es descriu de
I’equacio 114 a la 121, on el subindex H,S/O; indica que el balang es pot realitzar amb el
sulfur d’hidrogen /0 I’oxigen.

i. Balang a la fase liquida

.\ ji=L K a(C i
0C o, F .(c (+1)—C (|)+ L.H,S0,“| G,HZS/OZ()_C 0
dt |V e b BHSO L H,S0, ¢ Hii.si0, L. RS0, 114
8- Dy 50, ; i
o ( L,HZS/OZ(I)_CB,HZS/OZ(I’l))
dc )12 K afc i
Lhso, R .(C L (‘)J+ L,H,80," G,st,/oz()_C 0
dt ‘ VL Vs Lt3,H,8/0, ~L,H,S0, [0 Hyi 500, L.H,S0, 115
_a'DHZS/OZ

v, (CL,HZS/OZ(D_CB,HZS/OZ(M))
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- [i=3 .
CLhso,0 R .[c (i+1)-C (i))+ “Liuso, [ “oms0," e (i)
at ‘ VL s L,H,S/0, L,H,S0, 0 Huvso, L,H,S/0, 116
2Dy g0 ( ; i )
- = .1C i)-C i1
03, LH,s0,V~Cg H,50, 0D
dc T K a(C i
LHgo, Y R '(C e (i))+ LH80,%[ %650, 0
at ‘ VL s Lre,H,S/0,” “L,H,S/0, 0 Hyso, L,H,S0, 117
a-Dy 50, - .
B (P'8|_ .(CL'HZS/OZ(I)_CBaHzS/OZ(I’l)j
dc |~ afC i
Lo, 6 .[c “c (i)j+ ‘2 %ens0,0 (i)
dt VL_nvs L,re,H,S/0, ~L,H,SO, 0 H L,H,S/0, 118
a-D . .
) (P'5|_ .(CL'HZS/OZ(I) _CBerS/OZ(IY]-))
-\ |i=6 .
©CLnso, Y R .(c (i-1)-C i )+ “Ligo,?[enso, ¥ ()
at ‘ Vims U b H,S/0, L,H,S/0, 0 Huso, L, H,S/0, 119
a Dy 50 ( ; i )
- . i)-C i,1
= LH,s0,"~Cg H,s0, 0
dc iy~ K a(C i
LHso, O R '(C c (i))+ LH50,%[ %6 Hs0,0 0
m ‘ VL s Lt,6,H,50, ~L,H,S/0, Hyso, L,H,S0, 120
a-Dy g0, - -
B (P'6|_ .[CL'HZS/OZ(I)_CBerS/OZ(Ill))
- [1=8 .
CLnso,0 R .(c (i-1)-C (i)j+ “Lnso, (e ns0,” —c (i)
at ‘ VL e L,H,S/0, L,H,S/0, 0 Huo0, L,H,S/0, 121
_a'DHZSIOZ

¢ 5|_ ‘[CL’ H,S0, U CBv H,S0, (I,l)j

On F; es defineix com el cabal de liquid que percola a través dels moduls 2 i 3, equacio
122:

F,= " 122

| CLresk | CLresk queden definides com les concentracions a I’entrada del modul 1 i 4
respectivament, d’acord amb les equacions 123 i 124 (on k indica ’espécie amb la que es
fa el balang: H,S, O, 0 SO%):
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F
%'CL,re,k"' Fz'CL,k (3) 123
CL,t,s,k = E
1
F
%'CL,re,k-'_ Fz'CL,k (6) 124
CL,t,G,k = E
1

On k pot ser sulfur d’hidrogen, oxigen o sulfat a la fase liquida. Per a definir la
concentracid de sulfat a la fase liquida, s’usen les mateixes equacions sense el terme de
transferencia de matéria des de la fase gas (equacions 114-121).

A continuacio, a les taules 41-44 es descriuen els parametres d’entrada i sortida del
model. S’han usat els mateixos valors de la cinetica, els coeficients de difusio 1 de Henry
que en el model del BFP a escala laboratori (Taula 33).

Taula 41: Variables d’operacié per al model BFP a escala industrial.

Parametre Nom
Ca,inH2s Concentraci6 de H,S del gas d’entrada

CLin Concentracié al medi mineral de H,S, O, i SO4°.
Fe Cabal de biogas

Fc.o2 Cabal d’aire subministrat
Fo Cabal de liquid recirculat

FLin Cabal d’aportacié de medi mineral

FLp Cabal de liquid de purga
= Cabal total de gas Fr = Fg + Fg 02

T 97

Taula 42: Variables de disseny per al model BFP a escala industrial.

Parametre Nom Valor  Unitats Font N° equacio
Area de 2 B
A transferencia 24740 m A =8V Vg e
Abed Seccio del llit ~ 1.32 m? Disseny del BFP
hr Altgra reactor 5.37 m Disseny del BFP
Area de A
Anvs contacte 155.92 m’ A= 126
d’una capa nvs
apv A 175.00 m?’m®  Kevin cop. (2013)
especifica
Di; Diametre 1.30 m Disseny del BFP
reactor
Vs VOSE 710770 1 V= A, 127
Porositat del :
Emat material 0.9 - Kevin cop. (2013)
DH Hold up 0.3 m Operacio del BFP -
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Parametre Nom Valor  Unitats Font N° equacio
dinamic
Volum del
Ve biofilm 26.18 I Vg =A 0, 128
Vo Volumde gas  5990.6 I Vo =& Vo™ Vo~ 129
Volum d’una Vs
VGonvs capa de gas 748.82 I Vs s = s 130
Volum de
VL liquid al 398.20 I V, =A,.DH 131
rebliment
Volum de
VL’D ”qUid al 26018 I VL,D = VL,T_VL 132
decantador
Volum de .
Vi liquid total 3000 I Disseny del BFP
Volum d’una vV
Vs capa de 49.77 I V = 133
liquid nvs
i V
. Porositat del 0.8405 : e= Jo_ 25
lit A
0 Holdup 4 455g . o=t 134
- liquid ' Vo
Taula 43: Parametres de simulacié per al model BFP a escala industrial.
Parametre Nom Valor
nb n° capes del biofilm 10
nvs n° capes verticals 8
Taula 44: Variables de sortida per al model BFP a escala industrial.
Parametre Nom Unitats
Cs Concentraci6 al biofilm de H,S, S°, O, i SO,°. mg 1™
Co Concentracio al gas de H,S i Os. mg I
CL Concentracié al liquid de H,S, Oz i SO4%. mg I
ClLre Concentracio a la recirculacio i la purga de H,S, O; i S04 mg I
Concentracio al liquid a I’entrada del modul 1 de H3S, Oy i 1
CiLt3 SO mg |
Concentracio al liquid a I’entrada del modul 2 de H,S, O, i 1
ClLts 50,2 mg |
4 .
: > mg I* h*
Rg1 Velocitat de formacio de sofre 73
-1l
Rg> Velocitat de formacio de sulfat mg I" h 24
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6.3.2. Ajust de parametres per al model del biofiltre a escala industrial

El periode escollit per I’ajust del model adaptat al BFP industrial, tenint en compte la
disponibilitat de dades i la minimitzacié d’episodis no previstos, ha estat del 4/10/11 al
24/10/11, amb un total de 20 dies d’operacid, treballant a pH de 2.6 i eliminant de 1268 a
1749 ppmy de sulfur d’hidrogen present al biogas (Taula 45 i Figura 80). L’eleccié
d’aquest periode ha vingut determinada per que¢ les condicions d’operacid foren
comparables a les usades en el model del BFP a escala laboratori. Algunes de les dades
adquirides, com ara la concentracié de sulfur d’hidrogen i de sulfat es mostregen de
forma puntual, aquest fet provoca que es tinguin poques dades experimentals. La
concentracid d’entrada de sulfur d’hidrogen s’ha calculat tenint en compte la diluci6 amb
’aire d’entrada.

Taula 45: Variables d’operaci6 en el periode simulat.

Variable Valor Unitats
Fo 57458-88706 | h™
CG,in,st 1268-1749 ppmy
Ca,outH2s 2-45 ppmy
Fe.o2 24000 | h?
Fiin 650-1458 | h?
FLp 650-1458 | h*
CLozin 4.00 mg I
CL.so4in 199.68 mg I
Temps 480 h

Els errors instrumentals en aquest cas han estat del 5 % pel cabal de biogas, la
concentracid de sulfat a la fase liquida d’aigua d’entrada 1 el cabal d’aigua de renovacio.
Per la concentraci6 de sulfat a la purga s’ha assumit un 10 % d’error, ja que a més a més
de I’error en la mesura, en aquest cas la concentracio depen del moment en el qual és fa la
presa de mostra, ja que dins un cicle de pH la concentracio de sulfat presenta variacions
del 5 %. La mesura de la concentracio de sulfur d’hidrogen a la fase gas ¢és realitza
després d’efectuar una dilucié amb aire, aixo implica un error en la mesura total del 15 %.
L’error en el balang de sofre a I’equip s’ha realitzat a partir d’aquests valors, a la Figura
80 es mostra I’error puntual calculat.
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Figura 80: Acumulacié de sofre elemental (Soacumu,at), entrada (Cg inn2s) | SOrtida
(Ca,outH2s) de sulfur d’hidrogen durant I'operacié usada per a l'ajust dels parametres
del model matematic adaptat al biofiltre a escala industrial.

Donada la diferent freqiiencia de mostreig d’algunes de les variables de procés, s’ha usat
la interpolacid lineal entre dues mesures experimentals consecutives, per a les seguents
variables d’entrada del model: el cabal d’entrada de medi mineral (F_;), el cabal de purga
(FLp), la concentracié de sulfur d’hidrogen a I’entrada (Cgnasin) 1 €l cabal de biogas a
tractar (Fg). Els parametres estimats son els mateixos que s’han usat per al model adaptat
al biofiltre a escala laboratori: el factor de correccid de la cinetica (a1), els coeficients de
transferéncia de matéria del sulfur d’hidrogen i I’oxigen (K n2s | Ki o2, respectivament) i
els gruixos de la biopel-licula i de la capa liquida (6g i 6., respectivament). La
minimitzacio de la funcié objectiu (Capitol 6.2.2) s’ha realitzat de forma analoga al BFP a
escala laboratori, és a dir, amb la concentraci6 de sulfur d’hidrogen a la sortida de I’equip
(Ce.outh2s), la concentracié de sulfat a la recirculacio (Cisoare) i €l sofre acumulat al llarg
del temps d’experimentaci6 (equacid 109). Com a valor inicials de 1’optimitzacié s’han
usat els parametres optimitzats al modelar el biofiltre a escala laboratori (Taula 37).

Taula 46: Variables optimitzades en el periode d’ajust pel model en relacié a un
bidfiltre a escala industrial.

Variables Parametre Parametre Unitats

inicial optimitzat
cu 300 285.96 -
o 2.00-107 2.1-107 m
oL 1.61-10°  1.61-10° m
KL Has 1.70 1.85 mh*
KLo2 0.30 1.70 mh*
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La optimitzacio dels parametres ha donat com a resultat un increment del coeficient de
transferéncia d’oxigen de 0.30 a 1.70, degut a la diferent configuracié dels equips
simulats. El disseny de doble pas del gas de 1’equip industrial, representa una millora en
la transferéncia d’oxigen respecte el BFP a escala laboratori.

La Figura 81 mostra que les concentracions de sortida experimentals estan en el rang de
2.4-45.0 ppmy de H,S, mentre que les simulades son inferiors, amb valors en el rang de
0.0-11.0 ppmy. Experimentalment s’ha determinat una certa desabsorci6 del contaminant
a la Gltima capa, que no apareix al simular. Degut a la diferent configuraci6 de ’equip, al
augmentar 1’altura de 1’equip, disminueix la concentraci6é de sulfur d’hidrogen, sense que
es doni desabsorcio a la ultima capa. Cal destacar que al final del periode, entre I’hora
336 1480 no es tenen dades de la fase gas i, per tant, les dades simulades corresponen a la
interpolacié lineal entre la concentracié a temps 336 i 480 hores. Les dades experimentals
i simulades no han superat el test de la t-Student amb un nivell de significacio de 0.05,
amb una t-critica de 1.96 i una t-test de 41.87, amb 30 graus de llibertat. No obstant
considerant I’ampli rang de variacio de la concentracio (de 0 a 1800 ppm,) les prediccions
que es mostren a la Figura 81 son molt sastisfactories i permeten predir 1’eficacia
d’eliminacié amb un baix error respecte els valors mesurats en 1’equip.
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Figura 81: Concentracions experimentals de sulfur d’hidrogen a I'entrada del BFP
(Cg,inHes) I @ la sortida (Cg outH2s EXP.), @ la primera capa simulada (Cg primera,Hzs Sim.),
a la meitat (Cg meitat H2s Sim.) i a la sortida de I'equip (Cg,outH2s Sim), pel periode de
calibratge usat amb el model adaptat al biofiltre a escala industrial.

Tal i com succeia al simular el biofiltre a escala laboratori, la concentracio de sulfat a la
recirculacio és molt dependent de la renovacio de la fase liquida, les dades experimentals
1 simulades s’ajusten més per concentracions baixes de sulfat. Tot i que s’observen
algunes variacions, el model prediu correctament la tendéncia d’aquest parametre (Figura
82). Tot i les poques dades experimentals de les que es disposa per aquest periode, es pot
afirmar que I’ajust és satisfactori. En aquest cas tampoc s’ha superat el test de la t-Student
amb un nivell de significacio de 0.05, amb una t-critica de 1.96 i una t-test de 4.26, amb
30 graus de llibertat.
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Figura 82: Evolucié del sulfat a la fase liquida simulat (CL,,e,sof' Sim.) i experimental
CL,,e,Sof' Exp.) al llarg del periode usat per al calibratge del model matematic
adaptat al biofiltre a escala industrial.

Com pot observar-se a la Figura 83, I’ajust de les dades experimentals i simulades
d’acumulacio de sofre ha estat satisfactori. Fins a les 200 hores d’operacio les velocitats
d’acumulacié simulada i experimental segueixen la mateixa tendéncia, proporcionant un
bon ajust. Tanmateix, a partir d’aquest punt, experimentalment els valors d’acumulacié
son inferiors als simulats, tot i que la tendéncia és similar. Malgrat que els valors simulats
entre les hores 200 1 456 estan fora del rang de I’error experimental calculat, cal recordar
que aquest error és el puntual. Estadisticament la bondat de 1’ajust és satisfactoria,
superant el test de la t-Student amb un nivell de significacio de 0.05, amb una t-critica de
1.96 i una t-test de -0.96, amb 40 graus de llibertat. Igual com succeia al modelar la planta
a escala laboratori I’ajust de I’acumulacié de sofre elemental a I’equip simulat és
satisfactori donades les grans variacions en enregistrades en el sistema experimental.
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Figura 83: Acumulacié de sofre simulat (S%scumuat EXP.) i experimental (S asumuiat Sim.)
en el periode usat per al calibratge del model adaptat al biofiltre a escala industiral.

6.3.3. Analisi de sensibilitat del model del biofiltre a escala industrial

Per a realitzar 1’analisi de sensibilitat del model s’ha simulat el model en condicions
estacionaries properes a ’operacié mitjana del BFP industrial: concentracio d’entrada de
contaminant al sistema de 1589.1 ppm, de H,S (Cginn2s), amb un cabal de gas (Fg) de
72000 | h™, aportant 24000 | h™* d’aire (Fg 02) al sistema, amb un cabal d’entrada de medi
mineral i purga (FLin, FLp, respectivament) de 919 | h™ i una concentracié d’entrada de
sulfat de 199.68 mg I"*. A partir del model amb els parametres ajustats, s’ha estudiat
I’efecte de variar els parametres clau (£10%) sobre la concentracio de sulfat a la
recirculacié (C_reso4), la concentracié de sofre a la Ultima capa de biofilm Cg s (8,10) i la
concentracio a la sortida de la fase gas (Cg outH2s) @ temps final de simulacio (200 hores)

(Taula 47).
Taula 47: Analisi de sensibilitat del model pel BFP a escala industrial
Parametre A+ 10% A -10%
CooutHzs  Cuyresos Sofre  Cgoutrzs  Curesos Sofre
ax 2.19 0.08 -0.44 -3.23 -0.12 0.55
apv 3.46 -0.15 0.63 -5.68 0.09 -0.66
Dhas 1.04 0.06 -0.32 -1.35 -0.07 0.38
Do> 0.00 -0.18 0.36 0.00 0.21 -0.42
Dsos 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
Huos -4.45 -0.29 0.80 3.46 0.32 -0.89
Ho> 0.00 0.47 -0.65 0.00 -0.56 0.79
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Parametre A +10% A-10%

CooutHzs  Cuyresos Sofre  Cgoutrzs  Curesos Sofre

k; 2.19 0.29 -0.56 -3.23 -0.34 0.71
k> -2.36 -0.19 0.40 2.07 0.21 -0.42
ks 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
ks 0.00 -0.20 0.12 0.00 0.22 -0.16
Ks 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
ke 0.00 0.18 -0.14 0.00 -0.20 0.14
KL H2s 0.51 0.03 -0.08 -0.64 -0.04 0.10
KL o2 0.00 -0.12 0.17 0.00 0.14 -0.21
OB 1.44 0.20 0.50 -2.17 -0.22 -0.44
oL -0.30 0.02 -0.01 0.29 -0.02 0.01

L’analisi de sensibilitat ha revelat que la concentracié de sulfur d’hidrogen a la fase gas
¢s altament sensible a I’area interficial (apv), el coeficient de Henry del sulfur d’hidrogen
(Hnzs), els coeficients cinétics k; i ko, el multiplicador de la cinética (a;), el gruix de la
biopel-licula (3g), el coeficient de difusivitat del sulfur d’hidrogen (Dngs), el coeficient de
transferéncia del sulfur d’hidrogen (K n2s), 1 finalment, el gruix de la capa liquid (5.).
Com era d’esperar la concentracio a la fase gas depen de la transferéncia del contaminant
i la posterior degradacié al biofilm. Aquest resultats corroboren el publicat per Li i col.
(2002), que van concloure que els parametres mes sensibles eren el coeficient de
difusivitat del sulfur d’hidrogen i el gruix de la capa biofilm. Tanmateix, en el seu estudi
no va avaluar I’efecte de I’area de transferéncia i consideraven que no existia limitacio
per oxigen.

La concentracio de sulfat a la fase liquida ha demostrat ser significativament sensible al
coeficient de Henry de I’oxigen (Hop) i el sulfur d’hidrogen (Huzs), els parametres
cinétics ki, ky 1 ko, el gruix de la biopel-licula (6g) i el coeficient de difusivitat de 1’oxigen
(Do2). Com era d’esperar la degradacio del sulfur d’hidrogen a sulfat depén de la
disponibilitat de contaminant i oxigen al biofilm i de la velocitat de degradacio, tanmateix
caldria esperar més dependéncia amb el coeficient de transferéncia d’oxigen.

La formacio de sofre al biofilm depen en primer terme dels coeficients de Henry del
sulfur d’hidrogen i ’oxigen (Hpgzs | Hoz, respectivament), de I’area de transferéncia (apv),
els coeficients cinétics de formaci6 de sofre elemental (k; i kp) i el gruix de la
biopel-licula (6g).

Al comparar 1’analisi de sensibilitat realitzat pel model adaptat al BFP a escala laboratori
i a escala industrial destaquen algunes diferéncies. Pel que fa als parametres clau que
afecten més significativament a la concentracié de sortida a la fase gas, amb el model
industrial el coeficient de Henry del sulfur d’hidrogen guanya molt pes comparat amb el
model a escala laboratori. Pel que fa a la concentracio de sulfat a la recirculacié succeeix
un fet similar, el coeficient de Henry, que en el cas del model a escala laboratori
presentava un efecte negligible, perdo amb el model a escala industrial és un dels factors
més significatius. L’area del material de rebliment i el coeficient de transferéncia de
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materia, que en el model a escala laboratori presentaven una gran significacid, perden
importancia al modelitzat el biofiltre industrial. En relacio a la quantitat de sofre acumulat
al material de rebliment al final de la simulacid, també és veu significativament més
afectada pel coeficient de Henry del sulfur d’hidrogen per al model a escala industrial, en
aquest cas també guanyen importancia el factor de correccio de la cinética i el gruix de la
biopel-licula. El gruix de la capa liquida perd importancia en el model a escala industrial.
Aquestes diferéncies sén degudes principalment a la diferent configuracio dels equips, i
als diferents cabals usats, que varien les condicions d’operaci6é del model.

6.3.4. Validaci6 del model pel biofiltre percolador a escala industrial

El periode escollit per a la validacié del model adaptat al BFP industrial ha estat del
29/08/11 al 4/10/11, amb un total de 36 dies d’operacid, operant a pH de 2.6 i tractant de
1212 a 2100 ppm, de sulfur d’hidrogen present al biogas (Taula 48 i Figura 84). S’ha
escollit aquest periode ja que les condicions d’operacio foren similars a les usades en el
model del BFP a escala laboratori, i a més a mes, no es donaren episodis imprevistos que
podrien emmascarar el comportament esperat del BFP. Algunes de les dades adquirides,
com ara la concentracio de sulfur d’hidrogen i de sulfat es mostregaven de forma puntual.
S’ha usat la interpolaci6 lineal de les mesures consecutives per a la modelitzacio.

Taula 48: Variables d’operacié en el periode simulat.

Variable Valor Unitats
Fo 57458-88706 I h*
Ca,inHzs 1212-2100 ppmy
CooutHzs 2-45 ppmy
Fc02 24000 | ht
FLin 650-1458 | ht
FLp 650-1458 | h*
CL.02,in 4.00 mg I
CL s04,in 199.68 mg I
Temps 864 h

Els errors experimentals usats son els mateixos que s’han utilitzat anteriorment durant
I’etapa d’ajust del model (Capitol 6.2.2). Aquest periode es va caracteritzar per una major
carrega de contaminant que el periode usat per I’ajust del model.
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Figura 84: Acumulacié de sofre elemental (Soacumu,at), entrada (Cg inn2s) | SOrtida
(Ca,outH2s) de sulfur d’hidrogen durant I'operacié usada per a la validacio dels
parametres del model matematic adaptat al biofiltre a escala industrial.

Similarment a les dades obtingudes amb 1’ajust del model, el model no prediu desabsorcio
del contaminant a la Gltima capa (Figura 85). La concentracié de sulfur d’hidrogen a la
sortida de I’equip experimental esta en el rang de 0-45 ppm,, mentre que la simulada esta
en el rang de 0-12 ppm,. L’analisi estadistic de la bondat de I’ajust mitjangant el test de la
t-Student amb un nivell de significacié de 0.05, amb una t-critica de 1.96 i una t-test de
11.68, amb 44 graus de llibertat, ha demostrat que les dades no son estadisticament iguals.
Novament, tenint en compte I’ampli rang de concentracions i les variacions dels
parametres que escapen fora del control de la instal-lacid, la perdiccio del model es pot
considerar adient pel cas d’estudi.
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Figura 85: Concentracions experimentals de sulfur d’hidrogen a I'entrada del BFP
(Ca,inHes) I @ la sortida (Cg outH2s EXP.), @ la primera capa simulada (Cg primera,Hzs Sim.),
a la meitat (Cg meitat H2s Sim.) i a la sortida de I'equip (Cg,outH2s Sim), pel periode de
validacié usat amb el model adaptat al biofiltre a escala industrial.

La simulacié del sulfat present a la recirculacio del BFP demostra una tendéncia similar
per a les dades experimentals i1 simulades, donat I’error en la mesura es considera que el
resultat és satisfactori (Figura 86). Les dades experimentals i simulades no han superat el
test de la t-Student amb un nivell de significacio de 0.05, amb una t-critica de 1.96 i una t-
test de 4.94, amb 44 graus de llibertat. Similarment al que ja s’havia observat al simular el
biofiltre a escala laboratori, s’observa com 1’ajust s’allunya del valor Optim per a
concentracions de sulfat elevades, en aquest cas les diferencies es donen per
concentracions superiors a 1100 mg I™* de sulfat.
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Figura 86: Evolucié del sulfat a la fase liquida simulat (CL,,e,sof' Sim.) i experimental
CL,,e,Sof' Exp.) al llarg del periode usat per a la validacié del model matematic
adaptat al biofiltre a escala industrial.

En relacio a I’acumulacio de sofre elemental a ’equip, I’ajust de les dades experimentals 1
simulades ha superat el test de la t-Student amb un nivell de significacio de 0.05, amb una
t-critica de 1.96 i una t-test de 0.05, amb 72 graus de llibertat (Figura 87). S’observen
només algunes diferencies escassament significatives a les ultimes hores de simulacio.
Seria interessant poder relacionar I’acumulacié de sofre elemental a I’equip amb la pérdua
de carrega, de forma similar al treball de Dorado i col. (2012b, 2012c), on es relaciona el
creixement de la biomassa amb la pérdua de carrega. D’aquesta manera el model
desenvolupat podria ser una eina potent per tal d’anticipar els episodis d’obturacié de
I’equip, que son el factor limitant en 1’operacié de I’equip. Addicionalment es podrien
plantejar estrategies de control per tal de minimitzar les tasques de parada i manteniment.
Tanmateix, donada I’elevada variabilitat obtinguda amb les dades de perdua de carrega
enregistrades aquesta tasca no s’ha pogut realitzar.
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Figura 87: Acumulacié de sofre simulat (S%scumuat EXP.) i experimental (S asumuiat Sim.)
en el periode usat per a la validacié del model adaptat al biofiltre a escala industiral.

6.3.5. Efecte de la variabilitat en la mesura de la concentracié de sulfur
d’hidrogen

Considerant que s’ha modelitzat una instal-lacié industrial, amb la consequent variabilitat
de la concentracidé d’entrada i elevats errors en la mesura de les variables, s’ha cregut
oportu realitzar una modelitzacio considerant la variabilitat i els errors en la mesura.
L’objectiu d’aquest estudi és avaluar I’efecte que presenten els errors en la mesura del
sulfur d’hidrogen, sobre I’ajust del model i les dades experimentals. Per a aquest fi, s’ha
modelitzat 1’operaci6 usada per a la validacio del model suposant un + 15 % de variacio
en la concentracié d’entrada de sulfur d’hidrogen, avaluant I’efecte sobre la concentracio
de sulfur d’hidrogen a la sortida, el sulfat a la recirculacid i 1’acumulacié de sofre
elemental al material de rebliment.

En relaci6 al efecte de la variaci6 en la concentracié d’entrada de sulfur d’hidrogen sobre
la concentracio a la sortida, la concentracié de sortida de I’equip varia en un rang de 2-4
ppm, (Figura 88). Amb un 15 % més del valor de la concentracié d’entrada de H,S,
alguns dels valors experimentals, que quedaven lleugerament per sobre dels valors
simulats, queden dins un rang acceptable. Cal destacar, que a la Figura 88 les dades de
concentracio de H,S a la sortida es mostren en una escala superior a la que s’havia
mostrat anteriorment per a la fase gas i, per tant, tot i que es donen dos episodis de
concentracié superior a 30 ppm,, aquests valors estan dins un rang acceptable de sortida,
sense que es detectés cap fallada en I’equip.
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Figura 88: Concentracié de sulfur d’hidrogen a la sortida experimental (Cg outH2s EXP)
i franja simulada de concentracions a la sortida (gris), suposant un 15 % de variacié
a l'entrada de H,S.

Al efectuar el mateix procediment amb la concentracié de sulfat s’obté una franja de
concentracions de sulfat simulat poc homogeénia, és a dir, la franja no presenta el mateix
el gruix per tots els temps (Figura 89). Aquest fet també s’observava en el cas de la fase
gas (Figura 88) pero de forma mes atenuada. Aix0 és degut a que en el cas de la
concentracid6 de sulfat 1’addici6 d’aigua industrial presenta una gran rellevancia,
provocant majors variacions d’aquest parametre. En relacio a la concentracio de sulfat,

alguns dels punts experimentals que quedaven per sobre dels valors simulats, ara queden
dins un marge acceptable (Figura 89).

204



6. Modelitzacio de biofiltres percoladors per a I'eliminacié de sulfur d'hidrogen
en alta carrega

1600
o Cp.sorExp
1400 - || Franja simulada
o 1200 7
o
£
«. 1000 A
3
© 800 A
600 4
400 T T T T
0 200 400 600 800

Temps (h)

Figura 89: Concentracio de sulfat a la recirculacié experimental (Cy . sos”) i franja
simulada de concentracions de sulfat a la recirculacio (gris), suposant un 15 % de
variacio en l'entrada de H,S.

Al simular I’acumulacio de sofre elemental a 1’equip suposant un 15 % de variacio en la
concentraci6 d’entrada de sulfur d’hidrogen, s’obté una franja de valors simulats superior
a les observades per al sulfur d’hidrogen a la sortida i el sulfat a la fase liquida (Figura
90). Aix0 ve donat pel fet de que es tracta d’una variable acumulada. En aquest cas
s’observen grans diferéncies entre l’increment o la disminucid en la concentracio
d’entrada. En aquest sentit, un increment del 15 % en la concentracié d’entrada provoca
una increment en I’acumulaci6, al final del periode, del 67 %, mentre que al disminuir un
15 % l’entrada, s’obté un 12 % menys de sofre. Aquestes dades s’han obtingut amb la
comparacié amb les dades d’acumulaci6 de sofre simulat per a la validacié del model.
Aquestes diferéncies son degudes a la problematica de transferéncia d’oxigen detectada al
model, ja que al augmentar la carrega de contaminant es consumeix més oxigen, arribant
rapidament a les condicions de limitacidé d’oxigen que afavoreixen 1I’acumulacié del sofre
elemental.
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Figura 90: Acumulacié de sofre elemental experimental (S°acumu,at Exp.) i franja
simulada de d’acumulacié de sofre (gris), suposant un 15 % de variaci6 en I'entrada
de H,S.

Donada I’elevada variabilitat que provoca I'increment 1 disminucid6 d’un 15 % en la
concentracié d’entrada de sulfur d’hidrogen, s’ha avaluat I’efecte que provoca I’error en
la mesura d’alguns dels parametres d’entrada del model (Cg inp2s, Fe, FLin | FLout) SObre
la concentraci6 de sulfur d’hidrogen a la fase gas, de sulfat a la recirculacié i
I’acumulacié de sofre elemental, Taula 50. Aquesta variacid dels parametres d’entrada
s’ha efectuat d’acord amb els errors instrumentals mesurats, d’acord amb la Taula 49.

Taula 49: % de variacio de Cg jnrzs, Fe, Firini Fioutd’acord amb els errors instrumentals.
Parametre % Variacio

Ca,inH2s 15
I:L,in | I:L,out 5
Fg 5

Taula 50: Analisi de sensibilitat del model a escala industrial respecte els errors
associats a les mesures de Cg i rzs, Fe, Frini FLout

+ variacio - variacié
Parametre
Ca.outH2s CiLresos  Sofre Ca.outHz2s CiLresos  Sofre
CaiinH2s -1.5 -0.33 -1.45 1.33 0.29 1.56
FLinl FLout 0.01 0.71 0 -0.01 -0.79 0
Fc 3.39 0.12 1.46 -3.85 -0.18 -1.36
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L’analisi de sensibilitat mostra que la variabilitat en el cabal d’entrada de biogas i en la
concentracié de sulfur d’hidrogen, afecten significativament a la concentracié de sortida
de sulfur d’hidrogen i a I’acumulaci6é de sulfat. Mentre que la variaci6, simultania, del
cabal d’aportaci6 d’aigua i el de purga, presenta un efecte negligible sobre la concentracio
de H,S de sortida del model i el sofre acumulat, afectant en major mesura a la
concentraci6 de sulfat. D’aquest analisi de sensibilitat se’n desprén que la determinacio
acurada d’aquests parametres és important per tal de no sobredimensionar o
subdimensionar la capacitat d’eliminaci6 de I’equip per mitja de 1'as del model.

6.3.6. Efecte del cabal d’aire subministrat

Dels resultats presentats al llarg d’aquest treball se’n despréen que la disponibilitat
d’oxigen a la fase liquida ¢€s el fenomen clau en I’eliminacié d’altes carregues de sulfur
d’hidrogen mitjangant biofiltracié. Una de les qiiestions que hom es pot plantejar, en
relacié al funcionament del biofiltre percolador descrit al capitol 0, és si I’increment en la
quantitat d’aire subministrat podria ser una estratégia per tal de reduir els problemes de
formacié de sofre clemental. Per aquest motiu s’han realitzat simulacions amb les
condicions estacionaries usades per a 1’analisi de sensibilitat (Capitol 0), tot i variant el
cabal d’aire subministrat.

Els cabals d’aire simulats han estat en el rang de 24000-150000 | h™, amb aquests cabals
s’obté un % de meta a la sortida del 52-22 % (suposant un contingut en meta del biogas
del 70 %), aquests valors estan per sobre del limit d’explosibilitat. En aquestes condicions
s’ha avaluat el % de conversio a sulfat i sofre (expressat com a sofre), juntament amb
I’eficacia d’eliminacio (Taula 51).

Taula 51: Eficacia d’eliminacié i conversions a sulfat i sofre (%), suposant el
subministrament de 24000-150000 | h'" d’aire, simulant el BFP industrial en les
condicions estacionaries usades per a l'ajust.

Cabal d’aire l1h") % RE  %S-SO/4 %S-S°

24000 99.64 60.63 39.01
34000 99.48 75.04 24.44
44000 99.27 82.88 16.40
54000 99.03 88.25 10.78
84000 98.04 93.25 4.79
100000 97.39 92.50 4.89
150000 94.85 89.80 5.05

El primer que destaca al fer I’analisi de les dades obtingudes és que I’eficacia
d’eliminaci6 decau al augmentar el cabal d’aire subministrat, un increment del 525 % del
cabal d’aire es tradueix en una disminucio del 5 % de I’eficacia d’eliminacio (Taula 51).
Aquest fet pot ser degut a que al augmentar el cabal es disminueix el temps de residéncia
del gas, que passa a ser inferior a 120 segons (recordar que 'EBRT d’operaci6 de ’equip
és de 180 segons) amb el cabal de 150000 | h™. Aixd incrementa els problemes de
transferéncia. Podria pensar-se que els problemes de transferencia afecten per igual al

207



6. Modelitzacio de biofiltres percoladors per a I'eliminacié de sulfur d'hidrogen
en alta carrega

H.S, ja que es dilueix més el biogas, i conseqlientment és redueix la forga impulsora de la
transferéncia, com a l’oxigen, ja que el temps de contacte és insuficient per tal de
permetre que I’oxigen arribi al biofilm. Tanmateix, el % de conversid a sulfat augmenta
fins que es subministra un cabal superior a 84000, indicant que al augmentar el cabal
d’aire, augmenta 1’oxigen disponible per al procés biologic, mentre que per la conversié a
sofre s’observa la tendéncia contraria. En tot el rang d’estudi, la conversido a sofre
disminueix a mesura que s’incrementa el cabal d’aire traduint-se en una reduccié del 87
% de conversio a sofre al treballar simulat amb un cabal d’aire de 24000 a 150000 1 h™.

Cal suposar doncs, que al subministrar cabals d’aire en el rang de 24000-84000 | h*
augmenten els problemes de transferencia del sulfur d’hidrogen, mentre que la
problematica de transferéncia d’oxigen €s veu compensada pel major cabal subministrat.
Tanmateix, a partir d’un cabal de 84000 1 h™* el temps de contacte entre les fases és
insuficient per tal de permetre la transferéncia de 1’oxigen al biofilm. La reduccié en
I’eficacia d’eliminacié del 99.64 al 94.85 % (al treballar amb cabals d’aire de 24000 1
150000 | h™) implicaria una sortida d’unes 100 ppmy de sulfur d’hidrogen. Per altra
banda, tot i que al treballar amb un cabal de 150000 | h™ d’aire el percentatge de meta (22
%) ¢és superior al limit d’explosibilitat, donades les variacions en aquest parametre al llarg
de I’operacio, podria donar-se el cas de que el percentatge en meta disminuis fins estar
dins els limits d’explosibilitat. Addicionalment, per tal d’obtenir el maxim percentatge de
conversio a sulfat cal subministrar un 250 % més d’aire, amb el cost que aixd comporta.
Per aquests motius, es considera que I’increment en el cabal d’aire subministrat, com a
estrategia per tal de solucionar els problemes de transferéncia d’oxigen, no és una solucio
eficac.

6.4.Conclusions

El model matematic que descriu el comportament del BFP a escala laboratori preduiu
correctament el comportament de la concentracié de sulfur d’hidrogen a la sortida i el
sulfat. S’ha descrit correctament la formacido de sofre i/o sulfat en funcid de les
condicions d’operacio, fet que no havia estat modelat amb anterioritat. Aquest model
podra ser usat per predir el comportament de 1’equip davant de canvis en la concentracid
del contaminant, el cabal de medi mineral i el tipus de material de rebliment, entre
d’altres. Per altra banda el model ha reafirmat la premissa que dona sentit a aquest treball,
¢s a dir; que a I’eliminar altes carregues de sulfur d’hidrogen el fenomen limitant és la
transferéncia de 1’oxigen de la fase gas a la fase liquida.

El model adaptat al biofiltre percolador a escala industrial presenta un bon ajust respecte
I’acumulacié del sofre elemental. Mentre que al simular la fase gas i la concentracié de
sulfat a la fase liquida, s’observen algunes diferéncies. Aquest model ha de permetre
desenvolupar estrategies de control de la quantitat d’aire necessari per tal d’obtenir una
conversid a sulfat, que minimitzi els problemes d’obturacid6 de 1’equip amb sofre
elemental.
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El model ha demostrat ésser una eina versatil ja que ha permés modelitzar un equip a
escala laboratori i un a escala industrial de forma satisfactoria, obtenint un ajust
acceptable en relacié a I’acumulaci6é de sofre, amb prediccions correctes de la tendéncia
en la concentraci6 de sulfat i sulfur d’hidrogen.

S’ha simulat el model a escala industrial considerant una variacid del 15 % en la
concentracié d’entrada del sulfur d’hidrogen, que es I’error instrumental comés en la
mesura d’aquest parametre. S ha observat que I’increment d’aquesta variable provoca un
augment en I’acumulacié de sofre del 67 %, mentre que al disminuir la concentracié
d’entrada s’obté un 12 % menys de sofre. Les diferéncies observades entre I’increment i
la disminucié de I’acumulacié de sofre indiquen que el biofiltre esta operant en
condicions proximes a la limitacié per oxigen.

Per tal d’avaluar I’efecte de I’error insturmental de les altres variables s’ha realitzat un
analisi de sensibilitat efectuant una variacié de les variables d’entrada d’acord amb els
errors experimentals (Cginn2s, Fe, Frin | FLout). D’aquest analisis se’n desprén que les
variables que més afecten al sistema son el cabal de biogas 1 la concentracié d’entrada del
sulfur d’hidrogen. Aquest analisi ha permes observar la gran afectacio dels errors
instrumentals a I’hora de realitzar un model matematic.

Al modelar el biofiltre industrial subministrant un major cabal d’aire s’ha reportat que
fins a un cabal de 84000 1/min s’incrementa la conversié de sulfur d’hidrogen a sulfat.
Mentre que per cabals superiors la conversié disminueix degut a la limitacié per
transferéncia de massa. Aquests resultats demostren que per tal d’augmentar la conversio
a sulfat en biofiltres percoladors eliminant altes carregues de sulfur d’hidrogen la millor
estrategia €s I’optimitzacié de la transferéncia d’oxigen.
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A partir del seguiment del biofiltre a escala industrial es pot considerar que:

L’aportacio d’aire directe a la fase liquida pels sistemes de biofiltracié mitjancant
un compressor ha demostrat ésser ineficag en termes d’aprofitament de 1’oxigen
subministrat, provocant mal funcionaments de I’equip quan el cabal de biogas a
tractar disminueix per sota de 1000 m® dia™. Amb aquest sistema d’aeracié s’han
obtingut conversions mitjanes a sulfat inferiors al 41 %, fet que finalment s’ha
traduit en ’obturacio de I’equip, observant-se malfuncionament del biofiltre amb
una sortida de contaminant superior a les 500 ppmy i caigudes de I’eficacia
d’elimacio a I’entorn del 70 %.

L’analisi de les mostres solides extretes del modul 1 revela que el contingut en
guix és d’un 0.05 %, descartant la hipotesis de que I’obturaci6 de I’equip podia ser
deguda a I’acumulacié d’aquest compost. La determinaci6é del contingut en sofre
elemental de les mostres solides ha revelat grans diferéncies entre 1’as de 1’analisi
elemental i la técnica colorimetrica, obtenint valors del 93 % en sofre al realitzar
I’analisi elemental 1 un 60 % amb la colorimetria.

El procés d’oxidacio biologica del sofre acumulat al BFP ha demostrat ésser
eficac a nivell industrial. Degut a les condicions climatiques que es donen a la
EDARM aquesta neteja es podria realitzar a I’hivern, moment en el qual la
produccié de biogas disminueix fins al punt que no es possible subministrar la
calor necessaria als digestors usant la cogeneracio.

En quan a I’estudi d’equips de millora de la transferéncia d’oxigen és possible establir

que:

L’estudi dels diferents dispositius intensius d’aeracio ha revelat que dels tres
equips estudiats el que ofereix un major aprofitament energétic és el difusor de
membrana, tanmateix degut a 1’elevada quantitat de solids que s’acumulen a la
fase liquida, aquest tipus d’equip no és recomanable en un biofiltre percolador.

Al estudiar I’efecte de la pressio a I’interior del diposit sobre la transferéncia
d’oxigen s’ha determinat un comportament diferent pels dispositius venturi 1 el
difusor, en el cas dels venturis I’increment en la pressio de treball provoca un
increment en la transferéncia d’oxigen, duplicant 1’aprofitament d’oxigen, mentre
que en el cas del difusor I’efecte és negligible.

Al estudiar I’efecte de la concentracio de sulfat a la fase liquida sobre la
transferéncia d’oxigen s’ha observat 1’efecte contrari, al treballar amb dispositius
venturi ’efecte de la concentracié de sulfat sobre la transferéncia és negligible,
mentre que en el cas del difusor s’observa un increment de la transferéncia a
I’augmentar la concentracié de sulfat.
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L’addici6 d’una fase no aquosa al realitzar els experiments amb el difusor ha
demostrat que I’addici6 de fins a un 3 % de fase no aquosa augmenta la
transferéncia, per sobre d’aquest valor la transferencia disminueix.

En relacié a I'Gs d’oxigen pur enlloc d’aire, s’ha demostrat que si s’usa la
quantitat equivalent d’oxigen pur que la usada en els experiments amb aire, la
transferéncia és inferior. Tanmateix, en relaci6 a I’aprofitament energétic
s’observen millores significatives al usar oxigen pur, a banda del cost addicional i
les complicacions técniques que suposa 1'as d’oxigen pur.

El dispositiu seleccionat per a la seva implementacié al biofiltre industrial ha estat
el jet venturi, que presenta unes eficacies en la transferéncia i energética
comparables al difusor amb un menor perjudici per la preséncia de particules
solides.

Un cop efectuades les millores en el sistema d’oxigenaci6é del BFP a escala industrial, es
conclou que:
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L’estudi de I’efecte del pH d’operacio6 en biofiltracié ha demostrat que la reducciod
de 0.8 unitats de pH no afecta al procés biologic, i implica una reduccié del
consum d’aigua del 78 %. D’aquests resultats ¢s desprén que ’operacioé a pH 1.8
¢s desitjable per sistemes de biofiltracid on la disponibilitat d’aigua és limitada.

S’ha demostrat la robustesa del biofiltre percolador davant parades del corrent
d’entrada superiors a 15 dies, obtenint-se recuperacions del sistema en menys de
24 hores.

L’estratégia d’oxidacid biologica ha permes I’eliminacid del 40 % del softre
acumulat a I’interior de I’equip en 21 dies, demostrant que el procés d’obturacid
de I’equip és pot atenuar realitzant neteges biologiques periodiques.

El jet venturi com a sistema d’aeracido permet la conversio del 69 % del sulfur
d’hidrogen a sulfat, millorant substancialment els resultats obtinguts en anteriors
operacions. Degut al millor aprofitament de ’oxigen subministrat, s’ha reportat
una reduccié del 370 % de I’aportament d’aire, amb una millora del 32 % en la
conversio a sulfat. Aquest fet presenta altres conseqiéncies, com son la menor
dilucié del biogas a la sortida de I’equip i la reduccié en la variabilitat de la
concentraci6 de meta a la sortida. Per altra banda, al relacionar la quantitat
d’oxigen subministrat amb la consigna d’oxigen a la sortida s’ha millorat el
funcionament de 1’equip, sobretot a I’hivern, quan les produccions de biogas son
inferiors a 1000 m® dia™. La suma d’aquests factors es tradueix en una millora en
la robustesa de 1’equip, que permetra una operacido més estable, tot 1 les inevitables
variacions en el cabal i carrega d’entrada.
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En relacid a la modelitzacié del sistema de biofiltracio:

L’ajust de les dades experimentals i simulades ha estat satisfactori per als dos
biofiltres modelats (escala laboratori i industrial). Aquest model representa un
avencg respecte la modelitzacié de biofiltres percoladors degut a la simulacio
simultania dels perfils a la fase gas i a la fase liquida, considerant una cinética
amb limitacié per oxigen i sent el sofre un producte intermediari de I’oxidacio del
sulfur d’hidrogen a sulfat. Contemplant les reaccions que involucren el sulfur
d’hidrogen, el sulfat i el sofre elemental, i prediuen correctament la formacio i
degradaci6 d’aquestes espécies. EI model desenvolupat ha de servir per tal
d’implementar noves estratégies de control en la formacié de sofre, per tal
d’allargar el temps entre parada 1 parada, per disminuir la freqiiencia de neteja del
material o altres tasques de manteniment.

L’analisi de sensibilitat dels dos models ha demostrat ’efecte de les variables
d’operaci6 i disseny dels equips sobre els fenomens que hi tenen lloc. Amb el
model a escala industrial el coeficient de Henry del sulfur d’hidrogen guanya
rellevancia, al comparar-lo amb el el model a escala laboratori. Mentre que el
coeficient de transferencia de materia i I’area del material de rebliment perden
rellevancia en el model a escala industrial, degut probablment al sobredimensionat
d’aquest equip quan es va realitzar el disseny.

S’ha avaluat I’efecte dels errors instrumentals sobre la sortida del model. La
variacié de la concentracio d’entrada de sulfur d’hidrogen un 15 % al modelar el
biofiltre a escala industrial ha provocat grans variacions en I’acumulacio del sofre
elemental. Les majors diferéncies en el model son provocades per la variacio del
cabal d’entrada de biogas i la concentracio de suflur d’hidrogen.

Al simular el model a escala industrial amb un cabal d’aire superior s’ha
determinat que al subministrar un cabal de fins a 84000 | min-1 s’incrementa la
conversio a sulfat, i per cabals superiors a aquest valor s’obté una disminucio en la
conversid a sulfat i I’eficacia d’eliminacid, ja que augmenta la problematica de
transferencia de matéria.
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La realitzaci6 d’aquest treball d’investigacié dona lloc a la continuitat d’altres linies de
recerca. En relacié a ’operaci6 del biofiltre industrial seria interessant investigar 1’efecte
d’augmentar el diametre del material de rebliment a I’entrada de 1’equip, ja que s’ha vist
que en aquest modul és on té lloc la major acumulacié de sofre elemental (recordar que en
aquest modul es déna el 86 % de I’eficacia d’eliminacid). L’increment en el didmetre del
material de rebliment provocaria una reduccioé en I’area de transferéncia d’aquest modul,
fent que als altres moduls de I’equip els arribes una major quantitat de contaminant.
Addicionalment, al tractar-se d’un material més poros es reduirien els problemes
d’obturacio de I’equip. Degut a la sobredimensio del biofiltre és pot assegurar que tot i la
reduccio en I’area de transferéncia el contaminant sera completament eliminat.

En relacio als experiments de transferéncia d’oxigen seria interessant estudiar més
profundament I’efecte de les pérdues de carrega. Tanmateix, la coexistencia dels fluxos
jet i turbulent dificulta aquesta tasca, ja que els balangos d’energia per un o altre flux
difereixen en gran mesura. Amb el muntatge experimental seria adient determinar
I’eficacia en la transferéncia d’oxigen en condicions biotiques tipiques de la biofiltracio
del sulfur d’hidrogen.

La implementacio del dispositiu venturi al biofiltre industrial ha demostrat ser una millora
operacional, que permet que 1’equip funcioni tot 1 la gran variabilitat de cabal de biogas i
carrega de contaminant a tractar. Tanmateix, per carregues superiors a 60 g H,S m® h*
s’han detectat conversions a sulfat inferiors al 50 %, fet que porta a pensar que seria
interessant poder realitzar experiments amb un jet venturi que subministrés un cabal
d’aire superior.

El model matematic tot i contemplar la formacié de sulfat i sofre elemental, fet que
encara mai s’havia simulat, presenta algunes mancances. En aquest sentit, seria de gran
interes afegir al model I’efecte del pH d’operacid, el creixement de la biomassa (de forma
no homogenia al llarg del reactor) i relacionar 1’acumulacié de sofre elemental amb la
pérdua de carrega que caldria esperar.
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9. Nomenclatura

9.1.Acronims

Acronim Descripci6

ACA Agencia Catalana de I’ Aigua

Al Aigua industrial, aigua efluent de la EDAR

ARC Ageéncia de Residus de Catalunya

ASCE American Society of Civil Engineers

DN Diametre nominal

EDAR Estacio depuradora d’aigiies residuals

EDARM Estacio depuradora d’aigiies residuals de Manresa i St. Joan de Vilatorrada
EDTA Acid etilendiamintetraacétic

EPSEM Escola Politécnica Superior d’Enginyeria de Manresa
FORM Fracci6 organica dels residus municipals

ICAE Institut Catala de I’Energia

IDESCAT Institut d’estadistica de Catalunya

MOR Matéria organica de la fraccié resta
PCI Poder calorific inferior

RCTA Reactor continu de tanc agitat

SCADA Supervisory Control i Data Acquisition
SOB Sulfur Oxidizing Bacteria

SRB Sulfate Reducing Bacteria

SV Solids volatils

TEP Tones Equivalents de Petroli

UAB Universitat Autonoma de Barcelona
USEPA US Environmental Protection Agency
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9. Nomenclatura

9.2.Abreviacions

Abreviacio
BFP

BMS
BVF
CDM
DPM
DRM

DS

Exp.
FI1-FI2
FI3

FMS

GIM
GO-GIM
GOM
M1,23i4
OD1i0D2
OXG
P1-P4

PB

PCS

ppmy

Sim.
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Descripci6

Biofiltre percolador

Meétode estacionari discontinu

Bomba amb variador de freqtiéncia (Figura 35)
Métode quimic dinamic

Métode dinamic de pressio

Métode de la doble resposta

Diposit de separacid (Figura 35)

Experimental

Rotametres de gas (Figura 35)

Rotametre d’aigua (Figura 35)

Metode estacionari continu

Gassing-in method, Métode dinamic de desabsorcid
Metode dinamic biotic

Gassing-out method, Métode dinamic d’absorcid
Punts de mesura de la pressié diferencial al BFP de la EDARM (Figura 18)
Sondes d’oxigen dissolt (Figura 35)

Mesurador d’oxigen a la fase gas (Figura 35)
Mesuradors de pressio diferencial (Figura 35)
Pressio subministrada per la bomba d’aigua
Ordinador (Figura 35)

Parts per milié (ul 1)

Simulacio



Abreviacio

TB

TPB

viv

VE / JVE

VSP

Descripci6

Tub de baixada (Figura 35)
Transductor de pressio (Figura 35)
Volum / Volum

Ejector venturi /Jet venturi (Figura 35)

Valvula de seguretat (Figura 35)

9.3.Parametres

Parametre

dl

dl

D1

d2

d2

D2

DBOs

DH

Di

Descripcio

Area de contacte

Area de transferéncia

Avrea especifica

Concentracio

Concentracio de saturacid

Difusivitat

Diametre d’entrada d’aire dels ejectors venturi (Figura 32)

Diametre de I’entrada d’aigua del jet venturi (Figura 33)

Diametre de la junta d’entrada d’aigua del jet venturi
(Figura 33)

Diametre d’entrada d’aire després de la zona divergent dels
ejectors venturi (Figura 32)

Diametre de I’entrada d’aire del jet venturi (Figura 33)

Diametre de la junta d’entrada d’aire del jet venturi (Figura
33)

Demanda bioquimica d’oxigen
Hold up dinamic

Diametre

9. Nomenclatura

Unitats

2 -3

mm
mm
mm
mm
mm
mm

mg I

225



9. Nomenclatura

Parametre Descripcio

Di
Dm
DQO

EC

FO

HO

hl
h2
Hc
Hd
Hi
hm
Hm

Ht

ke

226

Diamétre dels ejectors venturi (Figura 32)

Diamétre de la cambra de mescla dels ejectors venturi
(Figura 32)

Demanda quimica d’oxigen

Elimination capacity, capacitat d’eliminaci6
Cabal volumeétric

Funcid objectiu

Acceleraci6 deguda a la gravetat

Coeficient de Henry

Altura
Altura de la sortida dels ejectors venturi (Figura 32)

Altura entrada aire dels ejectors venturi (Figura 32)

Altura de la zona convergent d’entrada d’aire al venturi
(Figura 32)

Altura de la zona convergent dels ejectors venturi (Figura
32)

Altura de la zona divergent dels ejectors venturi (Figura 32)
Altura de I’entrada dels ejectors venturi (Figura 32)

Altura mostreig pressio

Altura de la cambra de mescla dels ejectors venturi (Figura m

32)

Altura total dels ejectors venturi (Figura 32)
Inlet load, Carrega de contaminant

Coeficient de transferencia de matéria individual
Coeficient de transferéncia de matéria global
(y-1)/ v (Equacio 56)

Constant cinética

Unitats

mm

mm

mm

mm

mm

mm

mm

mm



Parametre Descripcio

ka
ks
Ky
ks
Ks

I(ads

L1

L2

MES

MESV

nb
N-NH,4
N-NO;
N-NO;
NTK
nvs

oD

P in,b

P in,c

Constant cinética

Constant cinética

Constant cinética

Constant cinética

Constant cinética

Coeficient de transferéncia de matéria a la fase solida

Altura total del jet venturi (Figura 33)

Altura de I’entrada d’aire del jet venturi (Figura 33)

Altura entre I’entrada d’aigua i d’aire del jet venturi (Figura

33)

Molar
Matéria en suspensio

Matéria en suspensio volatil

Flux de materia

Nombre de capes simulades de biofilm
Nitrogen en forma amoniacal

Nitrogen en forma de nitrit

Nitrogen en forma de nitrat

Nitrogen Total Kjeldahl

Nombre de capes verticals simulades
Oxigen dissolt

Pressio

Poténcia consumida en el bombeig de 1’aigua al usara I’usar

els dispositius venturi

Poténcia consumida en la compressié del gas al usara I’usar

el difusor

9. Nomenclatura

Unitats
mg I'*
mg I'*
mg It ht
mg I'*
mg I'*
ms™*
mm
mm
mm
mol I
mg I'*

mg I'*

kW

kW
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Parametre Descripcio Unitats
Po Pressio atmosfeérica Pa
P123i4 Pressi6 absoluta al tub de baixada Pa

P123i4i5 Parametres a estimar .

Pressi¢ diferencial als punts de mesura del tub de baixada

Pased (Figura 34) Pa

Py Pressio a la linia d’entrada d’aire Pa

Pi Pressié de 1’aigua a I’entrada del dispositiu venturi Pa

Ps Depressié maxima causada pel dispositiu venturi Pa

P-tot Fosfor total mg I"*

R Constant dels gasos ideals, 2.89-10° per aire kWsg!'K*!
Rg1 Velocitat de la reaccid de formacié se sofre elemental mg I ht
Rg) Velocitat de la reaccié de formacié de sulfat mg It ht

Ry Parametre per defecte -

RE Removal efficiency, eficacia d’eliminacio %

Roz/mos Rati de cabal d’oxigen/sulfur d’hidrogen -

S Sensibilitat -

S%eumuar  Sofre acumulat kg

SAE Standard Aeration Efficiency, Eficacia estandard d’aeraci6 kg O, kW™ h*
S-H,S Sulfur d’hidrogen eliminat expressat com a sofre elemental kg

SOTR z?;izfgnczngszigZLansfer Rate, Velocitat estandard de kg O, h*
S-s° Sofre generat en forma de sofre elemental kg

S-S0~ Sulfat generat expressat com a sofre elemental kg

Y Solid volatils mg I
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Parametre Descripcio

TDH

TLV

Vo

Vexp

Vsim

AG
AR

AV

temps

Temperatura de treball

Altura dinamica total

Trickling Liquid Velocity, velocitat de percolacio del liquid
Velocitat

Energia potencial

Volum

Volum buit del material de rebliment

Valor de la variable en les condicions inicials
Variable experimental

Variable simulada

Cabal massic del gas

Pes especific de I’aigua

Cabal massic d’oxigen a I’entrada
Profunditat dins la capa

Distancia en 1’eix axial

9. Nomenclatura

Unitats

°c

Rati de calors especifiques del gas, 1.395 per aire amb

compressié adiabatica

Guix de la capa
Diferencia

Energia de Gibbs

Diferéncia entre el valor del parametre canviant un 10% el
seu valor i el parametre per defecte

Diferéncia entre la variable simulada en les condicions
inicials i les noves condicions.

Porositat

KJ reaccié™
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Parametre Descripcio Unitats
n Rendiment %
0 Factor de correcci6 de la temperatura -
vz Velocitat interficial ms™*
p Densitat kg m*
. EBRT de Empty bed residence time, temps de residencia S

del gas
Ts Temps de resposta del sensor st
0] Hold up -
9.4.Subindex

Subindex Significat

20 A20°C

B Biofilm
bed Llit

col columna

D Decantador

Diposit  Diposit de separacid del muntatge experimental de transferéncia d’oxigen

G Gas

in Entrada

k H.S, 0, i SO,”

L Liquid

mat Material de rebliment
out Sortida

P Purga
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re

Reactor

Recirculacio

Solid

Total

Interfase

9. Nomenclatura
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